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Resumo 
 
 
Os processos químicos industriais podem gerar sub-produtos que têm de ser 
destruídos o que, associado a uma série de desvantagens económicas e 
ambientais, torna de extrema importância a possibilidade de recuperação 
destes sub-produtos. 
O presente trabalho propõe-se estudar a viabilidade do aproveitamento de 
uma corrente de efluente, resultante do processo de produção de anilina, 
através da destilação, de acordo com determinadas especificações 
pretendidas.    
A recuperação de ciclohexilamina (CHA) e ciclohexanol (CHOL) desta corrente 
pressupõe a utilização de uma sequência de três colunas de destilação. Com o 
fim de determinar a melhor das três sequências em estudo, recorreu-se a um 
programa de simulação, o Aspen. Deste estudo concluiu-se que a sequência 
ideal, para este caso, é a que permite a remoção da água e do benzeno, do 
CHA e do CHOL sucessivamente pelo topo das três colunas, pois apresenta 
os menores custos totais (83.777€/ano).  
Para esta sequência ideal, construiu-se o diagrama de Processo e 
Instrumentação (P&I) e dimensionaram-se os permutadores de calor 
associados a cada coluna.  
Por fim, foi efectuado um estudo da viabilidade económica do projecto em 
causa, onde se obtiveram os valores para os parâmetros essenciais a este 
estudo, nomeadamente o valor actual líquido, VAL (327.475€) e a taxa de 
rentabilidade, TIR (36,6%). Estes valores permitiram concluir que a sequência 
seleccionada é considerada economicamente viável e rentável.  
O objectivo deste trabalho foi portanto atingido com sucesso reforçando, 
assim, o interesse da recuperação destes produtos como alternativa, por 
exemplo, à incineração.   
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Abstract 
 
Industrial chemical processes often generate sub products that have to be 
disposed of before discharging any effluent into the environment. The 
associated economic and environmental disadvantages show the importance of 
recovering these compounds from these effluents.  
This work is aimed at performing a feasibility study for the valorization of an 
aniline production effluent according to a particular set of desired specifications 
for the end products.    
The recovery of cyclohexylamine and cyclohexanol from this effluent can be 
accomplished by using different distillation columns cascades, according to the 
mixture components properties. The choice of most economical cascade was 
made by using a simulation program, Aspen Plus. This choice was based on 
the total costs of each cascade (the sum of investment and operation costs). 
The cascade where water and benzene, ciclohexylamine and cyclohexanol are 
sequentially recovered as distillates from the three columns was selected since 
it leads to the lowest total cost (83.777€/year) of the three different cascades 
that were studied. For this optimal cascade a Process and Instrumentation 
diagram (P&I) was developed as well as the design of the heat transfer 
apparatus for each column.   
Finally the project was submitted to an economical feasibility study where its 
main cost indicators were determined, such as the Net Present Value, NPV 
(327.475€) and the Internal Rate of Return, IRR (36,6%). These values show 
that the selected cascade is profitable and economically viable.    
The main purpose of this essay was successfully attained reinforcing the 
interest in the recovery of these products as an alternative to their destruction.    
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1. Introdução  
 A anilina é um composto orgânico aromático cuja fórmula química é C6H7N, sendo 
também conhecida como aminobenzeno. Apresenta-se como um líquido incolor à 
temperatura ambiente, na Tabela I.1 do Anexo I encontram-se as suas propriedades. 
 O maior mercado de aplicação para a anilina é a produção de metil-di-isocianato 
(MDI), que é um dos principais integrantes da produção de poliuretanos. Estes são 
polímeros com numerosas aplicações, nomeadamente na indústria automóvel, de 
embalagens, de equipamentos frigoríficos e de materiais de construção civil. Contudo a 
anilina pode ainda ser aplicada na produção de herbicidas, pesticidas, tintas e pigmentos, 
fibras especiais e na indústria de borracha.  
    Neste trabalho, é assumido que a produção de anilina é feita pela hidrogenação do 
nitrobenzeno em fase líquida, na presença de um catalisador. Desta fase reaccional 
resultam dois principais subprodutos leves, a ciclohexilamina (CHA) e o ciclohexanol 
(CHOL).  
 O CHOL é um álcool cíclico alifático saturado, de fórmula química C6H11OH, que 
à temperatura ambiente se apresenta como um líquido higroscópio, oleoso e límpido, cujas 
propriedades se apresentam na Tabela I.1 do Anexo I. A sua principal aplicação é a 
produção de ácido adípico, utilizado na produção do nylon 66. Pode também ser utilizado 
como solvente, material de lavagem a seco e no fabrico de sabões e detergentes. Para além 
disso, pode ainda ser utilizado como intermediário para a produção de fármacos, plásticos, 
químicos de borracha, ciclohexilamina e pesticidas.
[1] 
 O CHA é um derivado do ciclohexano e apresenta-se como um líquido de incolor a 
amarelo à temperatura ambiente, de fórmula química C6H11NH2. Na Tabela I.1 do Anexo I, 
encontram-se as propriedades deste composto. As suas principais aplicações são na 
indústria da borracha, no fabrico de adoçantes e no tratamento de águas de caldeiras.
[1, 2]
  
 Sabendo que há custos associados à destruição de efluentes contendo este tipo de 
compostos, e atendendo ao facto destes compostos terem aplicações diversificadas, fica 
demonstrado o interesse na sua recuperação e posterior comercialização. 
 Pretende-se assim, com este trabalho, o desenvolvimento de um processo 
optimizado, com base no processo de destilação, que permita a valorização deste efluente, 
de acordo com determinadas especificações de recuperação e pureza, para o CHA e 
CHOL. Depois de encontrado este processo óptimo, será ainda efectuado um estudo de 
viabilidade económica, de forma a avaliar a sua rentabilidade.    
Contudo, e sabendo que existem processos alternativos ao processo de destilação, 
será também realizada uma pesquisa bibliográfica, onde serão estudados diferentes 
processos de separação, passíveis de serem aplicados ao estudo em causa - a separação do 
CHA e do CHOL dos restantes compostos de um dos efluentes de produção de anilina.  
O estudo da optimização da separação destes compostos por destilação terá várias 
fases, descritas mais em detalhe nos capítulos seguintes, sendo aqui feita apenas uma breve 
introdução à metodologia utilizada. 
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Uma vez que a recuperação do CHA e do CHOL, por destilação, implica a 
utilização de um conjunto de colunas de destilação, denominada sequência, o primeiro 
passo será identificar as diferentes sequências possíveis, com base nas propriedades físicas 
dos compostos.  
Para a selecção da sequência mais eficaz, recorrer-se-á a um programa de 
simulação de processos químicos, o Aspen, bem como à construção da função objectivo de 
custo, para cada uma das sequências estudadas. O Aspen permitirá obter os diferentes 
parâmetros necessários para a construção da dita função. 
Depois de seleccionada a sequência ideal, será efectuado o seu diagrama de 
Processo e Instrumentação (P&I), para garantir o bom funcionamento da mesma, bem 
como o dimensionamento dos permutadores de calor, condensador e reebulidor, associados 
a cada coluna da sequência.    
Por fim será realizado um estudo da viabilidade económica, do projecto em causa, 
o que permitirá concluir sobre a sua rentabilidade.  
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2. Processos de Separação  
Considerações sobre o modo como efluentes aquosos contaminados com compostos 
orgânicos podem ser destruídos, devem ter um lugar proeminente na decisão de recuperar 
estes compostos. A rejeição destes efluentes poderá estar associada a uma série de 
desvantagens económicas e ambientais. Por isso, a recuperação dos compostos orgânicos 
presentes no efluente pode ser mais económica, apesar de existir a possibilidade de o custo 
de recuperação ser maior do que o custo do novo composto.
[3]
 
De entre os vários processos químicos que podem levar à recuperação de 
compostos orgânicos destacam-se
[3]
:  
  - Decantação; 
  - Extracção com solventes; 
  - Separação com membranas; 
- Absorção/Adsorção; 
  - Destilação.  
Estes processos visam tratar diferentes tipos de misturas, através da separação dos 
compostos que as constituem, sendo que estes se apresentam em diferentes estados, 
líquido, gasoso ou sólido.  
  O caso em estudo caracteriza-se por ser uma mistura líquida, pelo que serão 
estudados, em seguida, os processos que permitem a separação deste tipo de misturas, 
comparando-os com a destilação. A decantação permite a separação de líquidos imiscíveis, 
o que não é o caso, pelo que não foi estudado este processo de separação. A 
absorção/adsorção caracteriza-se pela utilização de um material absorvente para reter o 
composto desejado. Se por um lado, a escolha deste material pode ser dificultada pela 
semelhança entre os compostos a separar, por outro, é necessária uma posterior desorção e 
recuperação do composto, o que implica que este processo se torne muito mais complexo 
do que a destilação.       
Assim, irão ser analisados, como alternativa à destilação, os processos de separação por 
membranas e extracção de solventes.   
 
 
2.1  Membranas 
Os processos com membranas tornaram-se uma operação unitária aceite para uma 
série de separações na indústria
[4] 
sendo, por isso, importante ter uma melhor visão sobre 
este tipo de processos.  
De uma forma muito simples e geral, pode-se dizer que este tipo de processos se 
caracteriza pela existência de um transporte de material através de uma membrana. O 
material que passa através da membrana denomina-se permeado e o que fica retido é o 
denominado retentado.  
As membranas podem estar dispostas de diferentes formas, denominadas arranjos 
de módulos de membranas, nomeadamente planar (plate and frame), tubular, fibras ocas 
(hollow fibre) e espiral (spiral wound), sendo os últimos dois os mais comuns 
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comercialmente.
[5]
 No módulo de “fibras ocas”, as membranas encontram-se sob a forma 
de capilares resistentes à pressão, dispostos longitudinalmente em forma de tubo, tal como 
se pode observar na Figura 2.1.  
 
Figura 2.1 - Módulo de fibras ocas.
[6]
 
Por outro lado, no módulo de espiral as membranas encontram-se sob a forma de 
folhas, intercaladas com estruturas de textura plastificada, que actuam como espaçadores. 
Estas folhas são “enroladas” em torno de um tubo central e incorporadas num receptáculo 
tubular (housing), tal como se pode observar na Figura 2.2
[6, 7]
.
[6]
     
 
 
Figura 2.2 - Módulo de espiral.
[6] 
O transporte, através da membrana, é guiado por uma força directriz, que pode ser 
descrita por diferenças de: potencial electroquímico, concentração, pressão ou campo 
eléctrico, consoante a natureza da membrana e/ou da separação em causa. Este facto aliado 
aos diferentes tipos de soluções tratadas, na indústria, permite a existência de diferentes 
processos membranares, que se apresentam na Tabela 2.1.
[5] 
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Tabela 2.1 - Processos de membranas e respectivas características (adaptada). 
[5]
 
Processo Aplicação Força directriz 
Componente que permeia 
preferencialmente 
Osmose 
Reversa 
Soluções aquosas de baixa 
massa molecular 
Soluções aquosas orgânicas 
Diferença de pressão 
(≤ 100 bar) 
Solvente 
Ultrafiltração 
Soluções macromoleculares 
e emulsões 
Diferença de pressão 
(≤ 10 bar) 
Solvente 
Microfiltração Suspensões, emulsões 
Diferença de pressão 
(≤ 5 bar) 
Fase contínua 
Permeação 
gasosa 
Misturas gasosas e 
misturas gás-vapor de água 
Diferença de pressão 
(≤ 80 bar) 
Componente que permeia 
preferencialmente 
Pervaporação 
Misturas orgânicas e 
misturas aquosas orgânicas 
Razão entre a 
pressão parcial e a 
pressão de saturação 
Soluto (iões) 
Osmose Soluções aquosas 
Diferença de 
concentração 
Solvente 
Diálise Soluções aquosas 
Diferença de 
concentração 
Soluto (iões) 
Electrodiálise Soluções aquosas Campo eléctrico Soluto (iões) 
 
Das tecnologias apresentadas anteriormente, existem algumas cujo campo de 
aplicação demonstra a sua não aplicabilidade à mistura em causa. Por isso foi feita uma 
escolha dos processos mais relevantes para o estudo, pelo que, de seguida, se irá fazer uma 
apresentação mais pormenorizada da osmose inversa e da pervaporação.  
 
2.1.1  Osmose Inversa 
A osmose inversa, tal como o nome indica, é o processo inverso ao da osmose, por 
isso, para uma melhor compreensão do mesmo, deve-se perceber primeiro como ocorre o 
processo de osmose. 
O processo da osmose (Figura 2.3) traduz-se na passagem de um fluxo, através de 
uma membrana, do lado menos concentrado para o mais concentrado, até ser atingido o 
equílibrio osmótico (Figura 2.4) , ou seja, há uma dissolução do soluto. A membrana 
utilizada é permeável ao solvente (permeado) mas não ao soluto (retentado). Quando é 
atingido este equilíbrio, os fluxos que passam através da membrana são aproximadamente 
iguais, estando associado a este equilíbrio uma diferença de pressão, denominada pressão 
osmótica (Δπ).[5]    
                                   
                    Figura 2.3 – Processo de Osmose.[6]                     Figura 2.4 – Equilíbrio Osmótico.[6]  
O processo de osmose não é um método de separação usual, porque o sentido em 
que este ocorre resulta numa mistura e não numa separação. 
 Ao exercer uma pressão sobre a solução concentrada, de forma à diferença de 
pressão entre as soluções ser superior à diferença de pressão osmótica, é possível inverter o 
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sentido do fluxo. Esta acção origina o processo denominado por osmose inversa (Figura 
2.5), que permite agora a separação entre um solvente e um soluto.
[4]
    
 
Figura 2.5 - Osmose Inversa.
[6]
 
Na osmose inversa é utilizada uma membrana densa, como um acetato ou uma 
poliamida aromática, permeável e selectiva ao solvente.  
A alimentação é um líquido sob alta pressão, contendo um solvente e um ou mais 
solutos, enquanto o outro lado da membrana é mantido a uma pressão muito inferior, de 
forma a garantir o sentido desejado para o fluxo. Para resistir à grande diferença de 
pressão, a membrana deve ser espessa, por isso quando se utilizam membranas 
assimétricas ou de parede fina é necessário o uso de um suporte poroso e denso.  
Os produtos da osmose inversa são os permeados, que na maioria dos casos são 
solventes puros, e o retentado é a alimentação empobrecida em solvente, ou seja, o soluto 
concentrado.  
As membranas utilizadas neste processo podem ser constituídas por materiais 
poliméricos ou cerâmicos. As membranas cerâmicas, neste contexto, mostram uma maior 
resistência química e mecânica relativamente às membranas poliméricas. Contudo, o seu 
elevado custo, baixa densidade de empacotamento e/ou pobre selectividade tornam a 
tecnologia destas membranas, disponível comercialmente, economicamente inadequada 
para aplicações neste processo.
[4]
  
O desenvolvimento de membranas assimétricas e o facto de se poderem fabricar 
membranas selectivas a partir de diferentes materiais, são as duas razões mais importantes 
para o sucesso deste processo.
[5]
 
A osmose inversa é uma técnica bem estabelecida para o tratamento de águas, em 
diversas aplicações
[4]
, sendo as mais importantes a dessalinização e purificação das águas 
do mar, salobra e residuais. Embora numa menor escala, mas para o mesmo efeito, esta 
técnica pode ainda ser aplicada em diferentes processos, tais como:  
 O tratamento de águas municipais para a remoção de sais inorgânicos, 
compostos orgânicos de baixo peso molecular, vírus e bactérias;
[7]
  
 O tratamento de efluentes, de determinados processos, nas indústrias química, 
alimentar, têxtil e de papel; 
 A concentração de emulsões e soluções enzimáticas; 
 A separação das proteínas do soro.[5] 
Nestas aplicações as membranas têm que ter uma boa estabilidade química, 
mecânica e térmica, para poderem competir com os outros processos.
[7]
  
Em princípio, a osmose inversa pode também ser usada para separar misturas 
orgânicas ou aquosas orgânicas. Contudo, na prática, a separação deste tipo de misturas, 
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através deste processo, pode ser limitada pelas elevadas pressões osmóticas das mesmas. 
Esta limitação pode implicar a não obtenção das recuperações desejadas para os produtos 
da separação, sobretudo se estas recuperações forem elevadas.
[5]
 A concentração dos 
compostos da mistura, do lado do retentado, pode elevar demasiado a pressão tornando a 
membrana inviável. Para além disso, deve-se ter em atenção o facto de ser difícil a 
separação dos componentes do retentado, o que é desejado no caso de se pretender separar 
mais do que um composto da mistura.     
A aplicabilidade desta técnica, à mistura em causa, obriga assim a um estudo mais 
aprofundado das propriedades físicas destes compostos, dado que propriedades físicas, 
como a pressão osmótica de soluções orgânicas, sendo exemplo a mistura em estudo, não 
se encontram na literatura. Por outro lado, devido às elevadas purezas requeridas para a 
recuperação de CHA e CHOL, processos deste tipo podem tornar-se bastante complexos. 
Contudo, a osmose inversa pode eventualmente ser utilizada para a desidratação da 
corrente de efluente, reduzindo assim a complexidade de um eventual sistema de colunas 
de destilação.     
Um processo membranar que poderá contornar os problemas apresentados é a 
pervaporação.
[5]
  
 
2.1.2 Pervaporação 
A pervaporação (Figura 2.6) destaca-se dos restantes processos com membranas 
pelo facto de promover uma mudança de fase do soluto, aquando da sua difusão pela 
membrana
[8]
. Sendo assim, a pervaporação caracteriza-se por combinar, de forma 
energeticamente eficiente, dois processos: a permeação e a evaporação
[9]
. A força directriz 
deste processo é obtida através da aplicação de uma baixa pressão do lado do permeado, 
normalmente efectuado através de vácuo ou da introdução de um gás inerte, levando à 
evaporação do mesmo
[8]
.  
 
Figura 2.6- Exemplo de um sistema de pervaporação (adaptado).
[10] 
Processos de Separação 
8                                                                                   Universidade de Aveiro 2088/2009 
Na figura anterior observa-se que o permeado é recolhido no estado líquido, depois 
de ser condensado, sendo rico no componente mais rapidamente permeado da mistura de 
alimentação. Por outro lado, o retentado é constituído pelos materiais da alimentação que 
não passam através da membrana.
[9]
  
O transporte do permeado, na pervaporação, possui três passos distintos:  
1) Sorção na interface entre a solução de alimentação e a membrana;  
2) Difusão através da membrana, devido a gradientes de concentração; 
3) Desorção para uma fase de vapor no lado da membrana. 
A selectividade de permeação deve-se aos dois primeiros passos, pois à medida que 
o material se difunde através da membrana, um efeito de swelling torna a membrana mais 
permeável, mas menos selectiva. Quando é atingido um ponto em que a selectividade não é 
aceitável, a membrana deve ser regenerada.
[9]
       
Podem ser utilizadas, na pervaporação, dois tipos de membranas: as membranas 
poliméricas e as cerâmicas.
[4]
  
As membranas poliméricas podem ainda subdividir-se em duas categorias: 
hidrofílicas e organofílicas, que se classificam pela natureza da separação a efectuar. As 
primeiras são, normalmente, constituídas por polímeros pouco flexíveis (exº álcool 
polivinílico) e apresentam uma afinidade com a água, o que permite a sua remoção de 
soluções orgânicas. Por outro lado, as membranas organofílicas permitem a recuperação de 
compostos orgânicos de soluções aquosas, por serem constituídas por materiais de natureza 
flexível (Exº nitrilo e borrachas).
[9]
    
Apesar de tudo, as membranas cerâmicas apresentam mais vantagens relativamente 
às poliméricas, como por exemplo uma maior estabilidade térmica, química e mecânica. 
Estas estabilidades permitem uma performance mais constante, com a variação da 
alimentação, para além de operações a temperaturas mais elevadas e com maiores refluxos, 
o que permite uma diminuição da área de membrana necessária.
[4] 
 
  Este processo possui diferentes características, que o tornam uma alternativa 
atractiva, relativamente a outros processos de separação, para determinados processos. 
Destas características destacam-se: um baixo consumo de energia, funções independentes 
do equilíbrio líquido-vapor e a não existência de contaminação (não é necessário um 
enchimento).
[9]
    
As aplicações industriais estabelecidas, da pervaporação, incluem:  
 Tratamento de águas residuais contaminadas com orgânicos; 
 Aplicações de controlo de poluição; 
 Recuperação de compostos orgânicos relevantes de correntes de processos; 
 Separação de soluções de água-etanol, 99,5% puras (como opção à destilação 
azéotropica);  
 Colheita de substâncias orgânicas para cultivar microorganismos fermentados.  
Esta técnica permite, então, a recuperação e/ou purificação de diversos compostos 
das diferentes famílias de compostos orgânicos, como por exemplo, metanol; ciclohexanol; 
benzeno; acetato de metilo; ácido acético; acetona e anilina, entre outros.
[9]
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A principal vantagem da pervaporação, face à destilação, é o facto de poder alterar 
as características da separação para uma base muito mais favorável, podendo assim 
suprimir (“quebrar”) pontos azeotrópicos do equilíbrio líquido-vapor.[5] 
Este facto aliado às vantagens e aplicações apresentadas, como por exemplo a 
possibilidade de aplicação desta técnica para a recuperação de alguns compostos da 
mistura, demonstra que este processo poderá ser uma boa alternativa para a separação da 
mistura em estudo. Contudo, para uma maior certeza seria necessário efectuar alguns testes 
às membranas, pois estas poderão não suportar as condições necessárias à mistura em 
estudo.    
 
 
2.2  Extracção por solventes 
A extracção por solventes é um processo de separação que se baseia na diferente 
solubilidade dos compostos, em um ou mais líquidos. Neste processo, a mistura de 
alimentação líquida entra em contacto com um segundo líquido, imiscível ou parcialmente 
imiscível na mesma, mas que apresenta afinidade relativamente a um ou mais compostos 
da mistura. Este segundo líquido é denominado extractante e mais comummente conhecido 
por solvente.
[11, 12]  
 
Do contacto ocorrido, entre estes dois líquidos, formam-se duas correntes distintas: 
o extracto e o refinado. O primeiro consiste numa solução do solvente extractor e do 
composto extraído, enquanto o refinado é constituído pelos restantes compostos da 
alimentação. A separação das correntes formadas deve-se à diferença de densidades entre 
elas.   
A optimização da operação do processo de extracção deve ter em conta diferentes 
aspectos, como por exemplo, as condições de operação e a selecção do solvente.
[11]
 
A utilização de uma operação com múltiplos estágios e um fluxo em contra-
corrente permite a obtenção de elevadas purezas e quantidades do composto a extrair. Para 
além disso, para o bom funcionamento desta técnica, é necessária uma boa selecção do 
solvente.
[12] 
Esta selecção, por sua vez, deve ter em conta diferentes características 
desejáveis para o solvente, tais como
[3]
: 
1. Baixa solubilidade na alimentação líquida; 
2. Boa solubilidade para o componente a ser extraído; 
3. Fácil separação entre o solvente de extração e o composto extraído;  
4. Estabilidade química; 
5. Propriedades físicas que permitam um manuseamento seguro, por exemplo 
elevado ponto de ignição; 
6. Elevada diferença de densidade (superior a 1) para permitir uma fácil separação 
de fases;  
7. Disponibilidade imediata e baixo custo.  
 O cumprimento destas características permite a aplicação desta técnica em diversos 
campos, promovendo a separação de
[12]
:  
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  Vários componentes com pontos de ebulição muito diferentes, 
simultaneamente; 
 Produtos de elevado ponto de ebulição que estão presentes na mistura em 
baixas concentrações; 
 Misturas com componentes termicamente sensíveis; 
 Apenas um componente, de uma mistura multicomponente (selectiva); 
 Componentes de soluções electrolíticas.  
 A extracção líquido-líquido é um processo de separação complexo, pois a adição de 
um extractor implica a utilização de mais passos de separação, normalmente a destilação. 
Estes passos são necessários para separar o composto que se pretende recuperar do 
solvente adicionado. Devido a isto, esta técnica é utilizada quando é impossível e/ou 
economicamente desvantajoso separar os compostos por destilação.
[12]
  
 Os compostos, que se pretendem remover da mistura em estudo, possuem 
propriedades físicas muito semelhantes (ver Anexo I). Esta semelhança faz com que a 
afinidade entre estes compostos e os possíveis solventes de extracção seja praticamente a 
mesma, sendo difícil escolher um que permita uma separação selectiva dos compostos.  
 Tendo em consideração tudo o referido anteriormente, conclui-se que, para a 
mistura em estudo, a operação desta técnica seria mais complexa do que a destilação, não 
sendo assim considerada uma alternativa viável.   
 
  
2.3  Destilação 
 A destilação pode ser considerada o processo de separação mais utilizado e o mais 
antigo, de todos os referidos anteriormente, sendo maioritariamente aplicada nas indústrias 
petroquímica, de óleo, química e farmacêutica.
[13] 
 
 2.3.1 Classificação da Destilação 
A destilação define-se como um processo no qual ocorre a separação de um ou mais 
componentes de uma mistura, líquida ou gasosa, pelo fornecimento ou remoção de 
calor.
[13]
 Para que ocorra a separação é necessária a formação de uma segunda fase, de 
forma a haver um contacto entre o líquido e vapor, ao longo da coluna, e 
consequentemente transferência de massa entre eles. Para além disso, os compostos devem 
ter volatilidades relativas diferentes, para que se distribuam pelas duas fases em diferentes 
extensões.
[7]
  
A destilação clássica pode ser classificada, tendo em conta diferentes aspectos, tais 
como: o modo de operação (descontínua (batch) ou contínua); a natureza da alimentação 
(binária ou multicomponente); o tipo de equipamento (pratos ou enchimento); a 
configuração do processo (azeotrópica, extractiva ou complexa), ou o tipo de processo 
(refinação, petroquímica, química, tratamento de gases).
[14, 15]
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A mistura em estudo é uma mistura multicomponente, visto possuir mais do que 
dois compostos (ver Capítulo 1). Este tipo de destilação é normalmente efectuado de uma 
forma sequencial, ou seja, através de uma sequência de colunas de destilação.    
Tendo em conta esta definição de destilação, é possível considerá-la um bom 
método para separar a mistura em estudo, uma vez que as volatilidades relativas dos 
componentes são relativamente diferentes, o que facilita a separação por vaporização. 
 
2.3.2 Operação básica e terminologia  
Segue-se uma breve explicação da operação básica da coluna e a introdução da 
terminologia usada. 
A mistura que irá ser processada é conhecida por alimentação e é normalmente 
introduzida próximo do meio da coluna, num andar conhecido por prato de alimentação. 
Este andar divide a coluna em duas secções, topo (enriquecedora ou de rectificação) e base 
(remoção).  
A alimentação flui pela coluna num sentido descendente, sendo recolhida pelo 
reebulidor, na cauda. É fornecido calor ao reebulidor para que se gere vapor, podendo a 
fonte de calor ser qualquer fluído apropriado, embora normalmente, em grande parte das 
fábricas químicas, seja vapor. O vapor de mistura produzido no reebulidor é reintroduzido 
na unidade, pela cauda da coluna, e o líquido removido é conhecido como produto de base 
ou resíduo.    
Por sua vez, o vapor move-se na coluna no sentido ascendente e, à medida que sai 
pelo topo da coluna, é condensado por um condensador. O líquido condensado é 
armazenado num recipiente conhecido por tambor de refluxo, sendo parte deste líquido 
reciclado novamente para o topo da coluna, denominando-se refluxo. A restante parte deste 
líquido é removida do sistema e conhecida como destilado ou produto de topo. A razão 
entre o refluxo e o destilado é denominada como razão de refluxo.
[14]
 Esta razão de refluxo 
tem uma influência significativa na pureza dos produtos de topo.
[16]  
Para além disso, poderão existir correntes internas de vapor e líquido bem como 
correntes externas de alimentações e produtos, a sair e a entrar na coluna.
[14]
   
O objectivo deste processo é a obtenção de correntes de compostos quase puras, 
para tal, devem-se identificar os compostos chave da separação, sendo que estes devem 
possuir diferentes volatilidades. Estes compostos são, normalmente, determinantes na 
separação a efectuar, ou seja, estão presentes nas correntes dos produtos em grandes 
concentrações. Sendo assim, o composto de maior volatilidade é denominado composto 
chave leve, enquanto o de menor volatilidade será o composto chave pesado.
[16]
  
 
2.3.3 Constituintes de uma Coluna de destilação 
Depois de percebido o conceito base da destilação, é importante ter uma ideia dos 
constituintes de uma coluna de destilação. As colunas de destilação são constituídas por 
vários componentes, sendo cada um deles utilizado quer para transferir energia do calor 
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quer para melhorar a transferência de massa. Uma coluna de destilação típica deve conter 
os seguintes componentes principais
[14]
:   
 Uma “carcaça” vertical, onde ocorre a separação de componentes líquidos; 
 Uma estrutura interna, pratos e/ou enchimento, que permitem melhorar a 
separação dos componentes; 
 Um reebulidor para promover a vaporização necessária ao processo de 
destilação;  
 Um condensador para arrefecer e condensar o vapor que sai pelo topo da 
coluna; 
 Um tambor de refluxo para reter o vapor condensado no topo da coluna, 
permitindo a recirculação do refluxo de volta à coluna. 
A carcaça vertical protege o conteúdo interno da coluna e, juntamente com o 
condensador e o reebulidor, constitui uma coluna de destilação. Na Figura 2.7 é mostrado o 
esquema de uma unidade de destilação típica com uma única alimentação e duas correntes 
de produto.
[14]
  
 
Figura 2.7 – Esquema de uma unidade de destilação típica.[17] 
Existem diversos tipos de colunas de destilação, cada uma projectada para efectuar 
tipos específicos de separações, e cada design difere em termos de complexidade.
[14]
 
Para uma melhor compreensão do funcionamento da coluna é necessária uma breve 
abordagem a alguns dos seus componentes.  
 
2.3.4 Estrutura interna 
2.3.4.1 Pratos  
Estão disponíveis diferentes tipos de designs de pratos, sendo os mais comuns os 
pratos bubble cap, valve e sieve, cuja diferença é apenas o arranjo da sua geometria, por 
exemplo, é possível melhorar a performance de um prato através da utilização de arranjos 
de válvulas nos buracos.
[17]
  
 Os pratos sieve e valve têm substituído os bubble cap em muitas aplicações, devido 
à sua eficiência, larga gama de operação, fácil manutenção e factores de custo.
[14] 
Tendo 
em conta algumas destas características, pode-se ainda destacar o prato sieve (Figura 2.8a) 
como o mais comummente usado. Apesar de tudo, este prato apresenta uma desvantagem, 
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o facto de uma porção significativa da área, no interior da coluna, não estar disponível para 
o contacto líquido-vapor, devido ao arranjo do downcomer (tubo por onde o líquido escoa 
de um prato para o outro). De forma a evitar esta situação foram desenvolvidos pratos de 
elevada capacidade, ou seja, com maior área activa (Figura 2.8b) 
 Na coluna, o número de pratos necessário é superior ao número de estágios de 
equilíbrio, isto porque as limitações à transferência de massa e a pobre eficiência de 
contacto evitam que o equilíbrio seja atingido num só prato.
[17]
 
 
Figura 2.8 - Esquema representativo de um prato sieve, de uma coluna de destilação.
[17] 
  
 2.3.4.2 Enchimento 
 A substituição dos pratos por enchimento tornou-se uma tendência que permite 
melhorar as separações. Os enchimentos são aparelhos passivos projectados para melhorar 
o contacto líquido-vapor, através do aumento da área de contacto entre estas fases e, 
consequentemente, aumentar a eficiência da separação.
[14]
 
Os enchimentos para destilação dividem-se, geralmente, em dois tipos: aleatórios e 
estruturados. Os primeiros são peças com uma forma geométrica específica, distribuídos de 
forma aleatória na coluna. Por outro lado, os enchimentos estruturados são constituídos por 
folhas enrugadas (dispostas verticalmente) ou camadas de rede onduladas (dispostas 
horizontalmente), sendo distribuídos pela coluna em camadas.
[18]
 Na Figura 2.9 estão 
representados alguns exemplos de enchimentos.  
    A utilização de um conjunto de peças, do mesmo tipo, proporciona um bom 
contacto líquido-vapor, sem causar uma queda de pressão excessiva através da secção 
empacotada. Este facto é importante, pois uma elevada queda de pressão implicaria uma 
maior utilização de energia, para conduzir o calor no sentido ascendente na coluna de 
destilação
[14]
.   
             
 
Figura 2.9 - Exemplos de enchimentos aleatórios
[14]
 (a) e estruturados
[19, 20]
 (b), para uma coluna de 
destilação. 
(a) (b) 
(a) (b) 
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2.3.4.3 Enchimentos versus andares  
As colunas com enchimento são chamadas colunas de contacto contínuo, enquanto 
que, as colunas de pratos são chamadas colunas de contacto por estágios, devido à forma 
como o vapor e o liquido se contactam.
 [14]
 De acordo com isto, a utilização de determinada 
coluna depende das especificações e condições de operação e equipamento pretendidas.  
 Pode-se então dizer que os pratos devem ser usados quando
[17]
: 
 A corrente de líquido é mais elevada do que a de vapor (difícil separação);  
 O diâmetro da coluna é grande; 
 Há uma variação na composição de alimentação; 
 A coluna requer alimentações múltiplas ou produtos múltiplos. 
Por outro lado, os enchimentos devem ser usados quando
[17]
:  
 O diâmetro da coluna é pequeno; 
 São utilizadas condições de vácuo;  
 É necessária baixa queda de pressão; 
 O sistema é corrosivo; 
 O sistema tem tendência a formar espuma; 
 É requerida uma baixa retenção de líquido na coluna.    
Neste estudo, o diâmetro da transição é assumido como 2,5 m.  
 A escolha da estrutura interna da coluna só poderá ser efectuada aquando do 
conhecimento do diâmetro da coluna, visto este dado ser um dos parâmetros mais 
determinantes na selecção. 
 
2.3.5 Reebulidores 
Os reebulidores podem ser vistos como permutadores de calor que são utilizados 
para transferir energia suficiente de forma a levar o líquido, na base da coluna, ao ponto de 
ebulição. Podemos ter reebulidores totais ou parciais, dependendo a sua escolha da
[14]
: 
 Natureza do fluído a processar; 
 Sensibilidade dos produtos de base à degradação térmica; 
 Pressão de operação; 
 Diferença de temperatura entre o processo e a média de aquecimento; 
 Layout do equipamento (particularmente a área disponível). 
2.3.6 Condensadores  
Os condensadores promovem a condensação da corrente de vapor que sai pelo topo, 
transformando-a num produto líquido de topo.  
Existem dois grandes tipos de condensadores, parciais e totais, sendo estes últimos 
os mais utilizados nos projectos de colunas. Este tipo de condensador deve ser aplicado 
caso o produto de topo seja alimentado a outra coluna de destilação, a uma pressão mais 
elevada, pois a pressão do líquido pode ser aumentada rapidamente usando uma bomba. O 
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condensador parcial actua, teoricamente, como um prato adicional todavia, na prática, a 
performance tende a ser menor que a de um prato teórico. Este tipo de condensador trás 
vantagens nos casos em que o serviço de arrefecimento ao condensador seja dispendioso, 
como por exemplo quando há necessidade de utilizar refrigeração a baixa temperatura
 [17]
.  
 
 
2.3.7  Equilíbrio Líquido-Vapor  
  A separação de uma mistura fluida homogénea requer a criação de outra fase ou a 
adição de um agente de separação de massa. A fase de vapor será rica nos compostos mais 
voláteis, enquanto a líquida tornar-se-á rica nos componentes menos voláteis, ou seja, com 
menor e maior ponto de ebulição, respectivamente. Apesar disto, todos os componentes 
podem aparecer em ambas as fases.  
Se o sistema atingir condições de equilíbrio, então a distribuição dos componentes 
entre as fases vapor e liquido é ditada por considerações de equilíbrio líquido – vapor.[17] 
 A lei de Raoult (Eq.2.1) é a que melhor descreve o equilíbrio líquido-vapor, para 
uma mistura ideal.  
sat
iii PxPy                                                                      Eq.2.1                                                        
Modificando esta equação, obtém-se uma equação aplicável a uma mistura real, 
pela introdução do conceito de fugacidade ( i ) e coeficiente de actividade ( i ), nas fases 
vapor e líquida, respectivamente. Considerando que na mistura em questão apenas a fase 
líquida é não-ideal, teremos que introduzir apenas o conceito de coeficiente de actividade 
(Eq. 2.2), na equação anterior. 
sat
iiii PxPy                                                                    Eq.2.2 
Existem diversos modelos de actividade que podem ser utilizados para estimar o 
coeficiente de actividade, de entre os quais se destacam o modelo de Margules (a um ou 
dois parâmetros), Van Laar, Flory-Huggins, UNIQUAC e UNIFAC.   
 Neste caso será utilizado o modelo UNIFAC, para o cálculo das propriedades 
necessárias no equilíbrio líquido-vapor, sendo assim imprescindível uma breve introdução 
a este modelo. 
 
2.3.7.1 Modelo UNIFAC 
O modelo UNIFAC (UNIversal Functional-group Activity Coefficient) foi 
estabelecido a partir dos trabalhos de Fredenslund et al. (1975, 1977) e é considerado o 
modelo de actividade preditivo mais popular. A ideia fundamental é a utilização de um 
conceito baseado nas contribuições dos grupos e não da molécula como um todo.
[21]
  
O modelo representa o coeficiente de actividade como a soma de uma parte 
combinatória e uma residual. O termo combinatório representa a interacção entre uma 
molécula e as restantes moléculas da mistura. Por outro lado, o termo residual considera a 
interacção entre os grupos funcionais e não da molécula como um todo. As interacções dos 
grupos funcionais são adicionadas para prever as energias de interacção relativas das 
moléculas.
[21]
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O grande número de possíveis grupos funcionais divide-se em grupos principais 
que, por sua vez, se dividem em subgrupos. Cada um dos subgrupos tem um tamanho e 
uma área superficial específicos, contudo, as interacções energéticas são consideradas as 
mesmas para todos os subgrupos, com um particular grupo funcional principal. Por isso, as 
energias de interacção representativas (aij) são tabuladas apenas para os grupos funcionais 
principais e, está implícito que, todos os subgrupos usarão os mesmos parâmetros 
energéticos. Uma amostra ilustrativa de valores para estas interacções é dada na Tabela I.1 
do Anexo II. No Anexo II, encontra-se uma explicação mais detalhada deste método.
[21] 
Sabendo os valores destas energias de interacção, podem-se estimar as propriedades 
para um número realmente impressionante de soluções químicas, contudo nem sempre se 
está inteiramente seguro da precisão destas previsões, sendo propícia uma confirmação 
experimental destes valores.
[21]
  
 
2.3.8  Escolha das Condições de Operação  
As condições de alimentação são normalmente especificadas, nomeadamente a 
composição e o caudal. Apesar de poder haver alguma incerteza, as especificações dos 
produtos são também normalmente sabidas, podendo ser expressas em termos de pureza 
e/ou recuperação dos produtos.  
Contudo, há alguns parâmetros de operação que devem ser escolhidos pelo 
projectista, tais como
[17]
: 
 Pressão de operação; 
 Razão de refluxo; 
 Condição de alimentação; 
 
2.3.8.1 Pressão 
  A primeira decisão a tomar é sobre a pressão de operação, baseando-se nos seus 
efeitos, aumento ou diminuição, sob os seguintes factores
[17]
: 
 Número de pratos e quantidade de refluxo; 
 Temperatura do condensador.  
A pressão tem influência no equilíbrio líquido-vapor, o que afectará as composições 
dos caudais ao longo da coluna e, consequentemente, as condições da separação. Por 
exemplo, a utilização de vácuo poderá permitir a “quebra” de azeótropos. 
 A temperatura de condensação e consequentemente o tipo de condensador 
utilizado, condicionam a pressão de operação. Devido a isso, a pressão deve ser fixada de 
forma a permitir uma temperatura, no condensador, que leve ao arrefecimento com água e 
não com fluidos térmicos, como amoníaco ou freón. Deve-se evitar uma operação sob 
vácuo e a utilização dos fluidos referidos anteriormente, isto porque ambos os factores 
induzem custos de operação penalizantes e aumentam a complexidade do design.
[17] 
 
Para estabelecer este parâmetro, deve-se ter ainda em consideração a temperatura 
no reebulidor, pois esta não deve levar à decomposição do produto de base.   
Existem duas grandes excepções a estas orientações
[17]
: 
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 Se a pressão de operação da coluna de destilação se tornar excessiva, de 
forma a conseguir utilizar a água de refrigeração, então deve ser usada uma combinação de 
elevada pressão de operação e baixa temperatura de condensação, usando fluidos térmicos. 
Este normalmente é o caso da separação de gases e hidrocarbonetos leves. 
 Se a temperatura de ebulição da mistura for superior à de decomposição do 
produto, deve ser usada uma operação de vácuo de forma a reduzi-la. Este é o caso em que 
há destilação de material de massa molar elevada.  
 
2.3.8.2 Razão de refluxo 
A razão de refluxo mínima representa o ponto em que a separação pretendida é 
possível mas apenas para um número infinito de pratos. Este valor serve como guia para a 
escolha de uma razão de refluxo razoável para a operação da coluna.  
O aumento da razão de refluxo proporciona uma diminuição do número de pratos, 
sendo esta mais rápida ao início e tornando-se cada vez menor à medida que se aproxima 
do número de pratos mínimo. Simultaneamente, ocorre um aumento dos caudais de vapor e 
líquido, o que implica que num determinado ponto o custo associado ao aumento do 
diâmetro da coluna irá ultrapassar o que se pode reduzir pela diminuição do número de 
pratos.
[16]
 
Estas variações influenciam os custos totais de uma coluna (equipamento e 
operação), devido a isso a razão de refluxo óptima será o valor que permite o mínimo 
destes custos. Deve-se evitar o uso de razões de refluxo inferiores à óptima, pois um 
pequeno erro nos dados do projecto ou uma pequena alteração nas condições de operação 
podem levar a um projecto impraticável.
[17]
  
 
2.3.8.3 Condição de alimentação 
Outra variável que necessita de ser fixa é a condição de alimentação, podendo esta 
ser optimizada, para uma dada separação. O ponto de alimentação óptimo deve minimizar 
a mistura entre a alimentação e as correntes, dentro da coluna. Contudo, a minimização da 
mistura da alimentação não minimiza necessariamente os custos de operação.  
A alimentação pode ser um líquido saturado ou vapor saturado, sendo necessária 
uma maior razão de refluxo no segundo caso. Normalmente estabelece-se a alimentação 
como líquido saturado, pois a razão de vapor, abaixo e acima da alimentação, tende a 
igualar. Para além disso, o facto de ser uma alimentação líquida permite que a pressão da 
coluna seja aumentada se necessário.         
O aquecimento da alimentação pode promover um aumento do número de pratos na 
secção de rectificação, e uma diminuição na secção de remoção, para além de uma menor 
necessidade de calor no reebulidor, e maior de arrefecimento no condensador. O 
arrefecimento da alimentação, normalmente, reverte estes efeitos.
[17] 
 
 
Alguns estudos podem considerar que o processo de destilação não está totalmente 
desenvolvido, havendo ainda lugar para melhoramento da sua aplicação e operação. 
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Com efeito, esta técnica apesar de já consolidada, está ainda em contínuo 
desenvolvimento, como testemunhado pelo uso de métodos relacionados tais como: 
destilação híbrida (uso do método acoplado com um ou mais métodos diferentes); 
destilação reactiva (reacção e separação in situ); destilação adsortiva (combinação das 
potencialidades de separação da destilação e adsorção selectiva) e destilação com 
membranas (onde é feito um melhoramento por uma membrana selectiva). Em essência, há 
um grande potencial para investimento económico e poupanças energéticas usando a 
destilação “clássica” e, ao mesmo tempo, oportunidades de combinar o entendimento dos 
princípios de destilação com outras áreas de separação.  
Apesar de tudo, parece não haver diminuição no seu domínio como um método de 
separação útil, fiável e facilmente especificado, sendo bastante seguro dizer que a 
destilação é uma grande parte do esquema industrial de hoje e continuará a sê-lo no 
futuro.
[13]
 
 
 
 
Recuperação da Ciclohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
Universidade de Aveiro 2008/2009                                                                                    19 
3. Recuperação da Ciclohexilamina e do Ciclohexanol por 
destilação 
 
A recuperação do CHA e do CHOL por destilação consiste numa sucessão de 
colunas de destilação, denominada sequência, onde é promovida a separação destes 
produtos dos restantes da mistura (anilina, benzeno e água).  
Neste capítulo, será efectuado um estudo detalhado da separação destes compostos, 
por destilação. O objectivo deste estudo será a selecção da sequência ideal de colunas de 
destilação, tendo como base determinados critérios de separação, pré-estabelecidos, 
nomeadamente as recuperações dos diversos componentes da mistura bem como as 
purezas de CHA e CHOL.   
Quando uma mistura possui mais do que três compostos, o que se verifica no caso 
em estudo, a simulação do processo em questão permite ajudar nesta selecção. Por isso, 
recorreu-se a um simulador de processos químicos, o Aspen, utilizando métodos rigorosos, 
nomeadamente o módulo RADFRAC. 
 A primeira fase deste estudo será definir as possíveis sequências de colunas de 
destilação, com base nas propriedades físicas dos vários compostos da mistura, das quais 
serão seleccionadas três.   
Com a simulação de cada uma destas três sequências, utilizando o módulo 
RADFRAC, pretende-se determinar diferentes configurações de cada uma das suas 
colunas, que têm em comum o critério de separação. Os parâmetros que definem estas 
configurações são o número de pratos, NP, a razão de refluxo, RR e a localização do prato 
de alimentação, PA.  
Uma vez obtidos os resultados da simulação, é possível definir os custos de 
aquisição do equipamento bem como os de exploração, para cada coluna, de cada 
sequência. Os primeiros englobam o custo da coluna e dos equipamentos associados à 
transferência de calor, enquanto os de exploração se referem essencialmente aos custos das 
utilidades fria e quente.   
Estes custos permitem calcular uma função objectivo de custo, para cada coluna, a 
partir da qual se poderá definir a sua configuração ideal. Esta será definida pelo mínimo da 
função, sendo que a soma destes valores mínimos das colunas de cada sequência define o 
custo total mínimo de implementação, a ela associado. A sequência ideal, para o caso em 
estudo, será a que permitir um custo total mínimo mais reduzido.   
Posteriormente serão realizados, para esta sequência, o dimensionamento dos 
equipamentos de transferência de calor associados, o diagrama de Processo e 
Instrumentação (P&I) e o estudo da viabilidade económica do projecto.   
 
Recuperação da Ciclohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
20                                                                                   Universidade de Aveiro 2088/2009 
3.1 Determinação da Sequência Ideal. 
3.1.1 Dados do Problema  
As condições de alimentação e especificações pretendidas para a separação do 
CHA e do CHOL da restante mistura, nomeadamente da água, benzeno, BZ e anilina, 
ANL, encontram-se apresentadas na Tabela 3.1. 
  Tabela 3.1 - Condições de alimentação e especificações dos produtos. 
 Composições 
(% w/w) 
Recuperação 
mínima (% w/w) 
Impurezas em 
base seca (%) 
Água 
(%) 
Caudal 
(kg/h) 
Água 6 - - - 
400 
Benzeno 30 99 - - 
CHA 9 90 < 1 < 2 
CHOL 6 90 < 0,4 < 0,3 
Anilina 49 95 - - 
Observando a tabela, conclui-se que para uma alimentação de 36 kg/h de CHA é 
necessário recuperar no mínimo 32,4 kg/h, deste composto, com uma pureza mínima de 
99%. Por outro lado para uma alimentação de 24 kg/h de CHOL, devem ser recuperados 
pelo menos 21,6 kg/h, com uma pureza de 99,6%.  
Com o conhecimento das especificações pedidas, bem como da alimentação à 
primeira coluna já será possível determinar os parâmetros necessários, nomeadamente o 
NP, a RR e o PA, para efectuar esta separação.  
 
3.1.2 Descrição das possíveis sequências de separação. 
Com base nas propriedades físicas dos componentes (Anexo I), do efluente em 
estudo, foram identificadas cinco possíveis sequências para a separação do CHA e do 
CHOL, dos restantes compostos da mistura, cujos esquemas representativos podem ser 
observados em seguida.   
 
Figura 3.1 - Representação da sequência 1. 
 A sequência 1 promove a remoção da anilina pela base da primeira coluna e na 
segunda coluna ocorre a separação do CHA e do CHOL pela base, removendo-se a água e 
o benzeno pelo topo. Por fim, na coluna 3 sucede-se a separação do CHA, pelo topo, e do 
CHOL, pela base. Para optimizar esta sequência deve-se evitar o arrastamento de anilina 
para o destilado da coluna 1, bem como diminuir a passagem de água e/ou benzeno para o 
resíduo da coluna 2, pois estas irão afectar a pureza do CHOL e do CHA, respectivamente. 
A separação da coluna 3 estará limitada pela pureza do CHOL.   
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Figura 3.2 - Representação da sequência 2. 
 
Na sequência 2 remove-se a anilina, o CHOL e o CHA pela base das colunas 1, 2 e 
3, respectivamente, separando-se a água e o benzeno pelo topo da coluna 3. O arrastamento 
da anilina, para o destilado da primeira coluna, bem como o arrastamento de CHOL, para o 
destilado da segunda coluna devem ser evitados pois irão contaminar o CHOL e o CHA, 
respectivamente. A separação na última coluna será limitada pela pureza do CHA.   
 
 
Figura 3.3 - Representação da sequência 3. 
 
A primeira coluna, da sequência 3, promove a separação entre o CHOL e a anilina, 
pela base, e a água, o benzeno e o CHA, pelo topo. As colunas 2 e 3 irão separar o CHOL 
da anilina e a água e o benzeno do CHA, respectivamente. Na primeira coluna deve-se 
evitar o arrastamento de CHA para o resíduo de forma a não comprometer a pureza do 
CHOL, na segunda coluna, e o arrastamento de CHOL para a corrente de destilado, 
evitando assim a contaminação do CHA. As separações das colunas 2 e 3 serão limitadas 
pelas purezas do CHOL e do CHA, respectivamente.     
1 
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Figura 3.4 - Representação da sequência 4. 
  
Na sequência 4, a água e o benzeno são separados dos restantes componentes pelo 
topo da coluna, na coluna 1. Na coluna 2 remove-se a anilina pela base e o CHA e o 
CHOL, pelo topo. Por fim, separa-se o CHA do CHOL, pelo topo na coluna 3. O 
arrastamento de água e/ou benzeno para a corrente de resíduo (coluna 1) irá contaminar o 
CHA, na coluna 3. Por outro lado, o arrastamento de anilina para a corrente de destilado da 
segunda coluna contaminará o CHOL, na coluna 3. A separação da coluna 3 será, mais 
uma vez, limitada pela pureza do CHOL.   
 
 
Figura 3.5 - Representação da sequência 5. 
 
Na sequência 5 há uma remoção da água e do benzeno, do CHA e do CHOL pelo 
topo das colunas 1, 2 e 3, respectivamente, enquanto a anilina é removida pela base da 
coluna 3. O arrastamento dos compostos removidos pelo topo das colunas 1 e 2 irá 
contaminar os compostos removidos, no topo, pelas colunas 2 e 3, respectivamente. Mais 
uma vez, as especificações do CHOL irão limitar a separação da coluna 3.   
Das sequências anteriores foi feito um estudo mais detalhado das sequências 
identificadas como 2, 3 e 5.  
Na sequência 2 pretende-se remover os compostos desejados (CHA e CHOL) pela 
base das colunas 2 e 3, respectivamente, contrariamente ao que acontece na sequência 5, 
onde os compostos são removidos pelo topo das colunas 2 e 3. Na sequência 3 o CHA é 
removido pela base da coluna 3, enquanto o CHOL sai no topo da coluna 2.  
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Para determinar a melhor sequência, de entre as três em estudo, pode-se seguir um 
caminho teórico, com base em algumas heurísticas, existentes na bibliografia, das quais se 
destacam as seguintes
[8]
:  
1. Remoção dos produtos desejados, um por um, como destilados (no topo); 
2. Remoção dos componentes de maior percentagem molar, na alimentação, no 
início da sequência; 
3. As separações mais difíceis ocorrem na ausência dos outros componentes;  
4. As separações dos produtos de maior pureza são as últimas a ocorrer.  
 Assim, analisando as sequências em estudo, verifica-se que a sequência 5 obedece a 
todas as regras mencionadas acima, enquanto a sequência 2 cumpre apenas a regra 2 e, por 
último, a sequência 3 satisfaz as regras 3 e 4. Sendo assim pode-se dizer que, pelas regras 
heurísticas, a melhor sequência será a 5.  
Contudo, muitas vezes há conflitos entre estas regras heurísticas, sendo por isso 
aconselhável submeter as sequências a uma análise mais pormenorizada. Para além disso, é 
de interesse saber não só qual a sequência mais económica como os custos da mesma. 
 As regras heurísticas, mencionadas anteriormente, são consistentes com o que se 
observa relativamente ao efeito dos componentes não-chave, na separação dos 
componentes chave, nomeadamente o aumento da razão de refluxo e do calor transferido 
no reebulidor, que por sua vez levam ao aumento do diâmetro da coluna, bem como dos 
custos de operação do reebulidor.  
Pelo exposto, a razão de refluxo, o calor transferido nos permutadores de calor e o 
número de pratos são os factores mais importantes que afectam os custos de investimento e 
de operação, do processo de destilação. Por isso, será sobre eles que incidirá o estudo 
efectuado para a determinação da sequência que permite a separação mais económica dos 
compostos, ou seja, a sequência ideal.  
Tendo em conta tudo o que foi mencionado anteriormente, é necessário determinar 
a configuração das colunas de destilação que permite atingir este objectivo. Para tal, 
recorreu-se à ajuda de um programa de simulação de processos químicos, o Aspen (versão 
2006.5).    
 
3.1.3 Descrição da Metodologia Utilizada  
Neste subcapítulo serão descritos, mais pormenorizadamente, os passos efectuados 
desde a aplicação dos métodos rigorosos do Aspen até à definição da função objectivo de 
custo, ou seja, a metodologia adoptada para a selecção da sequência ideal.  
A construção da função objectivo necessita do custo associado a diferentes 
configurações de uma mesma coluna, sendo estas obtidas através da aplicação dos métodos 
rigorosos do Aspen (módulo RADFRAC). Todas estas configurações deverão garantir o 
mesmo critério de separação.  
Partindo-se do princípio de que para um determinado critério de separação fixo, 
existe um número de pratos para o qual a soma dos custos de aquisição e de exploração 
assume um valor mínimo, é possível construir a função objectivo de custo em função deste 
parâmetro, tal como ilustrado na Figura 3.6.  
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Figura 3.6 - Variação dos custos totais do processo de destilação com o NP. 
 A simulação em Aspen das diferentes colunas, para um determinado NP, fixando o 
perfil de concentrações, origina os pontos desta curva.  
 A utilização dos métodos rigorosos do Aspen, para cada sequência, é descrita de 
uma forma mais pormenorizada, seguidamente.      
  
 
3.1.3.1 Aplicação do Aspen 
 O Aspen é um programa que permite modelar e simular diversos processos 
químicos e respectivos equipamentos. A sua utilização, neste estudo, permite obter os 
dados necessários para seleccionar a melhor sequência, para a separação desejada.  
No Anexo III, encontra-se um guia para a simulação dos equipamentos utilizados 
neste estudo, na versão 2006.5 do Aspen.  
 
Módulo RADFRAC 
 A base da metodologia escolhida, para a selecção da sequência ideal, será a 
aplicação dos métodos rigorosos do Aspen, tal como foi referido anteriormente.  
Para a aplicação destes métodos são necessárias estimativas de determinados 
parâmetros, que serão obtidas através de simulações baseadas em métodos simplificados 
(módulo DSTWU).  
Este módulo efectua os cálculos com base num equilíbrio líquido-vapor (ELV), 
necessitando da definição dos componentes leve e pesado, para cada coluna, bem como as 
respectivas recuperações no caudal de destilado. Para além disso, é necessário pressupor 
um número de pratos, NP, ou uma razão de refluxo, RR, iniciais. A conjugação destas 
definições permite, ao método, a determinação do NP correspondente à estimativa inicial 
de RR ou vice-versa, para além dos caudais de destilado e do prato de alimentação, PA. 
Este módulo permite ainda obter uma estimativa do número de pratos e razão de refluxo 
mínimos.  
 O procedimento adoptado para cada sequência é comum, com vista a garantir os 
critérios de separação especificados para o projecto: 
Passo1) Obtenção de uma primeira estimativa do caudal de destilado, NP, RR, e 
PA, com base no critério de separação especificado para cada coluna, de cada sequência 
em causa, recorrendo à simulação desta, através do módulo DSTWU; 
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Passo 2) Utilização dos valores obtidos pelo DSTWU como dados de entrada na 
simulação com o RADFRAC. Neste passo conclui-se que, para grande parte das colunas 
simuladas, os respectivos critérios de separação deixaram de ser cumpridos. Foi assim 
definida uma estratégia que permitisse refinar os valores do DSTWU, para as colunas em 
causa. Para tal, em cada coluna, foram identificados os principais factores que 
comprometem o critério de separação, definidos os objectivos e escolhidas as melhores 
estratégias para os atingir. Um estudo simples de sensibilidade da eficiência da separação 
aos parâmetros que mais influenciam o processo de destilação, nomeadamente o caudal de 
destilado (ou resíduo), o NP e a RR, permitiu limitar o número de acções possíveis para o 
efeito, sendo o primeiro parâmetro a ser estudado, o caudal de destilado, dado que este é 
um dos parâmetros mais fáceis de ajustar a nível da operação da coluna.   
 Passo 3) Os passos anteriores permitem não só definir a configuração de uma 
determinada coluna, como também o balanço de massa final da sequência à qual a coluna 
pertence. Neste passo, são retirados das tabelas de resultados do Aspen os valores 
necessários ao cálculo da função objectivo (calor a transferir nos permutadores de calor 
associados, diâmetro e altura da coluna, entre outros). Este é também considerado o ponto 
de partida para o procedimento de optimização, de cada coluna de cada sequência.    
Como se verá adiante, nas colunas onde ocorre a separação da água e do benzeno 
do CHA, verifica-se a existência de três fases, ao longo da coluna, nomeadamente aquosa, 
orgânica e vapor, obrigando à alteração do tipo de cálculo, onde o cálculo ELV é 
substituído por um cálculo de equilíbrio líquido-líquido-vapor (ELLV). Com este tipo de 
equilíbrio concluiu-se que não era possível garantir a pureza e/ou a taxa de recuperação do 
CHA, independentemente da configuração estudada. Apenas se conseguiu cumprir o 
critério de separação, nestas colunas, mediante a introdução de um decantador, com o 
objectivo de remover a fase aquosa.  
 O decantador foi simulado em Aspen, tendo sido adoptado o método de cálculo 
UNIFAC. Para garantir uma melhor separação das fases no decantador foi considerado, 
adicionalmente, o arrefecimento da sua corrente de alimentação. Para tal, foi também 
simulado o arrefecimento desta corrente, em Aspen, através do módulo HeatX.   
 
3.1.3.2  Cálculo da Função Objectivo  
A optimização tem como base a função objectivo
[22]
 (Eq.3.1), que engloba as 
funções de custo de aquisição ( jAqC ) e de operação (
j
opC ), traduzindo-se na soma das 
mesmas. Por sua vez, a função de custos de aquisição
[22]
 (Eq.3.2) traduz-se na soma das 
funções de custo da coluna ( jcC ), do respectivo equipamento de transferência de calor 
associado ( jeqC ), ou seja, do condensador e reebulidor e do decantador (
j
dC ).  
j
op
j
Aq
j
T CCC                                                    Eq.3.1                                              
j
d
j
eq
j
c
j
aq CCCC                                                Eq.3.2 
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Neste estudo optou-se por utilizar colunas de enchimento, pelos motivos referidos 
no subcapítulo 2.3.4.3, considerou-se ainda que o enchimento será o Mellapack Plus da 
Sulzer, cujas características se encontram na base de dados do Aspen.  
A função de custo da coluna
[22]
 (Eq.3.3) depende das suas características internas, 
tais como a altura e diâmetro. O diâmetro da coluna é obtido através da simulação em 
Aspen e a altura da coluna dependerá do enchimento seleccionado.  
     
 
         2j in,c
2j
in,c
2j
in,c
j
in.c
2j
in,c
j
in,c
2j
in,c
j
in,c
j
in,c
j
in,c
2j
in,c
j
in,c
j
c
Hd200,0Hd108,0H174,0Hd836,3
Hd081,5H719,3d404,24d353,16810,12C


      Eq.3.3 
Os valores de HETP são normalmente deduzidos a partir de dados experimentais, 
para um enchimento de tamanho e tipo específicos. Na ausência de dados, a bibliografia 
sugere que para colunas de pequeno diâmetro, ou seja com um diâmetro inferior a 0,6 m, a 
HETP seja igual ao diâmetro interno da coluna. Nestes casos, a altura da coluna traduz-se 
pela Eq.3.4
[7]
.  
 jjj in,c NPHETPH                                                         Eq.3.4 
A função de custo do equipamento de transferência de calor, necessário à coluna, 
nomeadamente a energia transferida no reebulidor e condensador, é dada pela Eq.3.5.
[23]
, 
sendo dados resultantes da simulação em Aspen.  
      2jRjRjcdjeq A010,0A178,1A223,0003,14C                             Eq.3.5 
Esta equação relaciona os custos dos equipamentos com as áreas de transferência de 
calor no reebulidor, AR, e no condensador, Ac. A determinação destes custos implica assim 
conseguir uma relação entre estes parâmetros, o que pode ser efectuado a partir das 
equações 3.6 e 3.8
[22]
.  
j
cdcd
j
cd
j
cd TUAQ                                                   Eq.3.6                                                      
 












s,UC
j
cd
e,UC
j
cd
e,UCs,UCj
cd
TT
TT
ln
TT
T                                                           Eq.3.7                                                 
 UHjRRjRjR TTUAQ                                                  Eq.3.8 
Para esta relação, serão necessárias as temperaturas de entrada, TCU,e, e saída, TCU,s, 
da corrente de arrefecimento, para cada coluna. O primeiro valor foi estabelecido 
inicialmente (20ºC), sendo igual para qualquer corrente de destilado, excepto quando se 
detecta uma grande percentagem de CHOL na mesma. Para este caso, assume-se então 
uma temperatura de “gás de arrefecimento” de 90ºC. Isto deve-se ao facto de o ponto de 
fusão do CHOL ser muito próximo deste valor, correndo-se o risco deste componente 
congelar no interior dos tubos do condensador.  Assume-se um caudal mínimo, de água de 
refrigeração à entrada do condensador, de 10m
3
/h com o objectivo de garantir uma 
operação com um regime turbulento.  
 Outro termo da função de custos de aquisição
[24]
 é a função de custo do decantador 
(Eq.3.9), traduzida pelo custo das principais peças de equipamento ( peC ) associado a um 
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factor de correcção, fd. Este factor é calculado com base na Eq.3.10, através do 
conhecimento dos factores de pressão (fp) e de material (fm).
[23]
 
pedd CfC                                                                     Eq.3.9                                                           
 
  mpd ff2B1Bf                                                            Eq.3.10 
O custo base das principais peças de equipamento depende do parâmetro de 
capacidade ou tamanho do decantador (Pc) e é dado pela Eq.3.11. Supondo que a pressão 
de operação é a ambiente e que o material de construção é aço carbono, os factores 
referidos serão iguais a 1. Para este caso, tendo em conta que este é um recipiente 
rectangular horizontal, considera-se que o parâmetro do decantador é o seu 
comprimento.
[23]
  
    21010pe Pclog3kPclog2k1k^10C                                Eq.3.11 
Para o estudo em questão, assume-se a relação Ld/dd igual a três (Eq.3.12), podendo 
o dd ser determinado através da Eq.3.13. Nesta equação o mism , a uct e a ute, representam 
respectivamente, o caudal volumétrico da fase em estudo (orgânica e aquosa), a velocidade 
superficial da fase contínua e a velocidade terminal do líquido
[23]
. O primeiro passo é 
determinar o diâmetro associado ao escoamento de ambas as fases, o dd será o maior dos 
dois valores calculados. A velocidade terminal utilizada para o dimensionamento de 
decantadores está compreendida no intervalo 0,00085 – 0,00127m/s[23], pelo que se 
considerou a média destes valores, para aplicar na equação.  
dd dL  3                                                                  Eq.3.12                                                               
tect
ct
mis
d u8ucom,
u
m4
d 




                                          Eq.3.13 
Os valores das constantes k1, k2 e k3 variam consoante o diâmetro do decantador e 
estão relacionados com dois comprimentos do equipamento, um mínimo e outro máximo. 
Estes valores encontram-se na Tabela VI.1, do Anexo VI.  
Como se verá à frente, os valores do diâmetro e comprimento do decantador 
determinados são inferiores ao menor valor da tabela. Não sendo seguro extrapolar os 
valores das constantes para os mesmos, optou-se por considerar o valor mínimo, 1 m, 
como comprimento dos decantadores em questão.  
 Os valores das constantes, necessárias aos cálculos anteriores, encontram-se 
tabelados em Turton et al. (1998) e são válidos para o CEPCI (Chemical Engineering Plant 
Cost Index) do ano de 1996. É assim necessário actualizar o custo deste equipamento 
utilizando para isso o CEPCI actualizado, Eq3.14
[23]
. Para os cálculos, foi considerado o 
valor de Dezembro de 2008, 618,3.
[24]
 O custo do decantador, determinado a partir destas 
equações, tem como unidades o dólar americano, por isso é necessário recorrer também a 
tabelas de conversão
[25]
para saber o seu valor em euros.  
1996
2008,19962008
CEPCI
CEPCI
CC
Dez
dd                                                        Eq.3.14 
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Por fim, temos a função de custos de operação
[22]
 (Eq.3.15) que traduz os custos 
associados às utilidades quente e fria, respectivamente no reebulidor ( jRC ) e no 
condensador ( jcdC ). 
j
R
j
cd
j
op CCC  ,  com PemC
j
arref
j
cd   e  PemC
j
aque
j
R                  Eq.3.15 
O índice j representa o número da coluna (1,2 e 3), as letras m e Pr representam os 
caudais da água de arrefecimento (marref) em circulação e de vapor de aquecimento (maque) 
e o preço dos mesmos, respectivamente.  
Uma vez optimizadas as sequências, será possível escolher a que permite uma 
separação mais económica dos compostos em causa.  
 
 
 3.2. Definição do Diagrama de Processo e Instrumentação.  
Um processo possui inúmeros factores que o influenciam e que podem variar de 
forma inesperada, pondo em causa as especificações pretendidas para os produtos finais. 
Torna-se então necessário responder de forma adequada a estas variações, para que o 
produto mantenha as características pretendidas, verificando-se assim que é de extrema 
importância implementar um sistema de controlo no processo.   
 Este sistema de controlo deve ser aplicado a todos os processos considerados neste 
projecto, nomeadamente a destilação e a decantação.  
 
3.2.1 Destilação  
 Para o processo em questão, o controlo da operação de diversas colunas de 
destilação, verifica-se que se deve controlar diferentes variáveis, tais como
[26]
:  
 - A composição da corrente de destilado; 
 - A composição da corrente de resíduo; 
 - O nível do líquido no tambor de refluxo; 
 - O nível de líquido na base da coluna; 
 - Pressão na coluna.  
 As duas primeiras variáveis terão um impacto directo na qualidade dos produtos 
finais. Variáveis como o nível de líquido no tambor de refluxo e na base da coluna terão 
um impacto directo nos balanços materiais e a última permite assegurar o balanço 
energético, dado que da pressão da coluna dependem as volatilidades relativas dos vários 
componentes e assim o equilíbrio líquido-vapor, ao longo da coluna.  
Duas das principais perturbações que podem afectar o funcionamento de uma 
coluna são o caudal de alimentação (F) e a sua composição.  
 As potenciais variáveis manipuláveis para garantir o funcionamento da coluna 
dentro dos parâmetros especificados serão: os caudais de destilado (D), de resíduo (B), de 
refluxo (R) e de utilidade quente do reebulidor (Vr). 
É necessário, então, escolher uma estratégia de controlo apropriada às 
características de cada uma das colunas de destilação, em estudo
[26]
.  
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3.2.1.1 Controlo de Pressão 
As volatilidades relativas, bem como a diferença de temperatura ao longo da coluna 
são dependentes da pressão, sendo por isso importante o controlo desta variável. 
As colunas de destilação, em estudo, operam à pressão atmosférica. Deve-se 
garantir que não existe sobrepressão na coluna, o que, pelo facto de ser atmosférica não o 
garante. Se ocorrer alguma falha do caudal de água de refrigeração não é garantida a 
pressão atmosférica ocorrendo problemas na operação da coluna.      
Pelo referido anteriormente, deve ser colocado pelo menos um alarme de caudal 
baixo de utilidade fria, em cada coluna. Contudo, em alternativa, poderá ser considerado o 
controlo da pressão através da manipulação do caudal desta utilidade
[26]
, como 
exemplificado nas Figuras 3.7 e 3.8.  
 
3.2.1.2 Controlo de Nível  
Uma coluna de destilação possui dois níveis, nomeadamente o nível da base da 
coluna e o do tambor de refluxo. Estes níveis devem controlados de forma a os 
equipamentos não secarem, nem serem inundados.  
 
A. Controlo do Nível da Base 
O bom funcionamento de uma coluna de destilação depende de um controlo eficaz 
do nível de líquido na base da coluna, de forma a evitar alterações na eficiência dos 
pratos/enchimento quer por secagem quer por “inundação” (flooding) dos mesmos.  
A forma mais comum de controlar este tipo de nível é pelo caudal de resíduo. 
 
B. Controlo do Nível do Tambor de Refluxo 
A utilização do tambor de refluxo não é obrigatória. Caso este não seja utilizado o 
controlo de nível deixa de ser necessário, passando a ser essencial o controlo do caudal de 
uma das duas correntes de topo, nomeadamente o destilado ou refluxo.   
Para ajudar na escolha da estratégia de controlo há determinadas regras heurísticas
 
que podem ser seguidas para o projecto em questão
[26]
:   
Regra 1. O controlador de caudal deve ser localizado na corrente de menor fluxo, o 
que permite controlar o nível do tambor de refluxo, caso este seja utilizado, através da 
variável de maior caudal.  
Daqui resulta que:  
Regra 2. O controlador de caudal deve ser inserido na corrente de destilado, para 
razões de refluxo (R/D) superiores a 5, deixando o controlo do nível associado ao caudal 
de refluxo à coluna; Este esquema encontra-se exemplificado na Figura 3.7a. 
Regra 3. Para razões de refluxo, RR, inferiores a 1, o caudal deverá ser controlado 
através da corrente de refluxo, deixando o controlo do nível associado ao caudal de 
destilado. A Figura 3.7b é exemplificativa deste esquema de controlo.   
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Figura 3.7- Representação das possíveis estratégias de controlo do nível do tambor de refluxo, para 
RR>5 (a) e RR<1 (b) (adaptado) 
[26]
. 
Como foi referido anteriormente, no caso de não ser considerado qualquer tambor 
de refluxo, apenas será necessário prever um controlador de caudal das correntes de 
refluxo ou destilado, sendo a posição do controlador seleccionada de acordo com a regra 1.  
 
3.2.1.3 Controlo da Composição  
Adicionalmente ao controlo das variáveis identificadas atrás, é possível ter um 
controlo aproximado da pureza ou qualidade dos produtos pretendidos, controlando os 
gradientes de temperatura da coluna, nomeadamente as temperaturas de base e topo.
[26]
 
Isto, porque a temperatura é um dos factores determinantes no equilíbrio líquido-vapor que 
se estabelece, nestes pontos. Este tipo de controlo surge como uma alternativa simples à 
utilização de analisadores em linha, cujo custo pode em alguns casos ser proibitivo.  
Qualquer uma das variáveis de operação, que não estejam a ser utilizadas para o 
controlo da pressão, nível ou caudal, podem ser usados para o controlo da temperatura de 
operação das colunas. 
 
 Controlo da Composição dos Produtos da Base.  
Neste caso, deverá ser definida uma gama de temperaturas de operação baseadas 
em análises de controlo, que será mantida através da introdução de um controlador de 
temperatura. A variável manipulada, mais comummente utilizada para o efeito, é o caudal 
de utilidade quente, Vr. 
 
Controlo da Composição dos Produtos do Topo.  
Da operação da coluna, resulta novamente uma gama permissível de temperaturas 
de operação, baseadas em análises de controlo, e mantida através da introdução de um 
controlador de temperatura, próximo do ponto.  
Dado que não poderá haver um controlo independente dos caudais de destilado e de 
refluxo, a introdução de um parâmetro adicional de controlo, neste caso a temperatura, 
(a) (b) 
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obrigará à utilização de um sistema de controlo em cascata, onde o controlador da 
temperatura define a razão de refluxo de operação, determinando: 
a) O set point do controlador do caudal de destilado (RR superior a 5) 
b) O set point do controlador do caudal de refluxo (RR inferior a 1).  
Estas estratégias de controlo para as diferentes variáveis podem ser observadas nas 
figuras seguintes, estando assinaladas a vermelho as estratégias para as composições de 
base e destilado.  
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Figura 3.8 – Representação dos possíveis esquemas de controlo para as composições, na base e no destilado 
para uma RR>5 (a) e RR<1 (b) (adaptado) 
[26]
.                  
 
 
3.2.2 Decantação 
O controlo deste processo é também de extrema importância, pois variações nas 
condições de operação do decantador podem levar à não separação das fases e, 
consequentemente, ao arrastamento de uma fase indesejável para a alimentação da coluna. 
 As variáveis mais importantes para o controlo deste equipamento são, para além do 
nível da interface, o nível dos vários compartimentos, existentes no interior do 
equipamento.  
O controlo dos níveis das fases aquosa e orgânica é efectuado através da 
manipulação dos respectivos caudais de saída. É difícil encontrar equipamentos que 
controlem, automaticamente, o nível da interface. Por isso, é utilizado um controlo visual 
da interface, através de um indicador local.  
 
 
 
 
 
 
 
(a) (b) 
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3.3 Dimensionamento do Equipamento de Transferência de Calor 
Numa coluna de destilação existem dois equipamentos de transferência de calor 
essenciais ao seu bom funcionamento, o condensador e o reebulidor.  
Embora se apliquem, de uma forma geral, as mesmas metodologias para o 
dimensionamento destes permutadores, o cálculo dos parâmetros relacionados com a 
transferência de calor, nomeadamente os coeficientes de filme, são característicos de cada 
tipo de equipamento.  
Para uma melhor compreensão do método utilizado é apresentada, de seguida, uma 
descrição mais pormenorizada dos passos executados, para cada tipo de permutador.  
3.3.1 Dimensionamento do Condensador 
3.3.1.1 Escolha do Equipamento de Transferência de Calor. 
O primeiro passo deste processo é a escolha do permutador a utilizar.  
Para o condensador, optou-se pelo permutador de carcaça e tubos, pelo facto de este 
possuir procedimentos de modelação bem definidos, para além de permitir, devido à sua 
configuração, obter uma grande área superficial num pequeno volume; a sua construção 
pode ser feita a partir de uma larga gama de materiais e ser de fácil limpeza
[27]
.  
O condensador consiste num conjunto de tubos, denominado feixe, que se encontra 
no interior de uma carcaça cilíndrica horizontal, tal como se pode observar na Figura 3.9, 
sendo por isso essencial ao seu dimensionamento o conhecimento das características 
físicas da carcaça, dos tubos e do feixe de tubos. Na carcaça circulará a mistura no estado 
gasoso, proveniente da coluna, enquanto nos tubos circula o fluído de arrefecimento que, 
no caso em estudo, é a água. A condensação irá ocorrer, então, na carcaça do permutador.   
 
 
Figura 3.9 – Exemplo de um permutador de carcaça e tubos.[28]
  
3.3.1.2. Estimativa do Coeficiente Global de Transferência de Calor 
e da Respectiva Área Total. 
O conhecimento do tipo de permutador a utilizar e o calor a transferir permite 
determinar os parâmetros necessários ao seu dimensionamento, nomeadamente a área de 
transferência de calor. 
Esta área é dada pela Eq.3.16
[27]
, sendo por isso necessário saber a quantidade de 
calor a transferir, Q, o coeficiente global de transferência de calor, U, e a força directriz do 
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processo, nomeadamente a média logaritmica das temperaturas, onde o coeficiente 
global de transferência de calor, referido ao diâmetro externo do tubo, se traduz pela 
Eq.3.17.
[27] 
 
mlTAUQ                                                           Eq.3.16 
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O coeficiente global é dado pela soma de diferentes resistências, nomeadamente 
dos coeficientes de filme externo, ho, interno, hin, e de sujidades dentro, hsj,in, e fora dos 
tubos, hsj,o, e da resistência da parede, a qual depende essencialmente da condutividade 
térmica da parede, kw.   
Dado que, geralmente, os dados necessários ao cálculo dos coeficientes de filme 
são dependentes da própria geometria do permutador (diâmetro e comprimento dos tubos) 
que se pretende determinar, o cálculo de permutadores de calor é um processo iterativo, 
considerando a uma estimativa inicial para o valor de U.  
 Neste projecto, a estimativa inicial de U foi obtida com base em tabelas da 
literatura onde se podem encontrar valores típicos para este parâmetro, consoante as 
características da mistura em estudo, tal como é exemplo a Figura VII.1 do Anexo VII.
[27]
   
 Neste equipamento temos duas correntes, cujo fluxo é em contra-corrente, sendo a 
média logaritmica das temperaturas determinada com base nas temperaturas de entrada e 
saída das correntes de arrefecimento e de vapor a arrefecer, de acordo com a Eq.3.18.
[27] 
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Os valores das temperaturas para a mistura de vapor a condensar podem ser 
retirados da simulação efectuada no Aspen, nomeadamente dos pratos 1 e 2 de cada 
coluna, assumindo o prato 1 como o condensador. Quanto aos valores de temperatura da 
corrente de arrefecimento, as temperaturas de entrada e saída assumidas basearam-se nos 
pressupostos definidos no subcapítulo 3.1.3.2. 
O fluxo das correntes poderá não ser ideal pelo que se deve corrigir o valor 
determinado anteriormente, através da utilização de um factor de correcção da temperatura, 
fte, (Eq.3.19). Este factor é determinado graficamente com base em dois parâmetros 
denominados Rt e S, definidos nas equações 3.20 e 3.21, bem como no número de 
passagens assumidas para o permutador.
[27]
 No caso em estudo, foi assumida uma 
passagem tanto na carcaça como nos tubos, dado que com esta configuração se garante o 
regime turbulento de operação no interior dos tubos. Na Figura VII.2 do Anexo VII 
encontra-se um exemplo deste género de gráficos.     
mlTen TfT                                                                     Eq.3.19   
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 Para o projecto em causa, concluiu-se que para o perfil de temperaturas em jogo 
não é necessária a correcção à média logaritmica das temperaturas.  
O valor de U estimado foi o mesmo para as três colunas, pois o tipo de mistura 
presente em qualquer uma delas é igual (mistura de compostos orgânicos).  
 
3.3.1.3 Definição das Características do Permutador. 
 Para se poder definir a geometria do permutador, é necessário pré-definir as 
características dos tubos a adoptar, tais como o diâmetro externo, dt,o, a espessura da 
parede, ɛ, e o comprimento dos tubos, Lt. Estes parâmetros permitem calcular o diâmetro 
interno, a área de secção lateral e a área de secção recta dos tubos. Por outro lado, o cálculo 
da área de transferência de calor, associado à estimativa inicial para o U, permite 
determinar o número necessário de tubos.   
A espessura da parede dos tubos é escolhida consoante a pressão a ser utilizada no 
permutador e o valor desejado para o diâmetro nominal, existindo tabelas na literatura que 
relacionam estes valores (ver Tabela VII.1 do Anexo VII).
[29]
 Este género de tabelas 
permite saber o diâmetro externo de um tubo e a correspondente espessura, dependendo da 
pressão, o que permitirá a determinação do diâmetro interno, através da Eq.3.22.      
 2dd o,tin,t                                                                  Eq.3.22 
O diâmetro nominal do tubo deve ser escolhido de forma a garantir que o regime no 
interior do tubo seja turbulento, ou seja, o número de Reynolds deve ser superior a 10
4
, isto 
é normalmente conseguido se for garantida uma velocidade no interior dos tubos entre 1 e 
3 m/s.  
O número de tubos (Eq.3.23) é determinado a partir do quociente entre a área total 
de transferência de calor, obtida anteriormente, e a área de secção recta de um tubo, 
definida pela Eq.3.24.
[27]
  
t
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A
A
Nt                                                                            Eq.3.23                                                                         
          tin,tt LdA                                                                           Eq.3.24 
                                                                      
3.3.1.4 Determinação dos Coeficientes de Filme. 
Como foi referido anteriormente, o coeficiente global de transferência de calor, U, 
está relacionado com a soma das resistências existentes ao processo de transferência, tais 
como sujidades, filmes formados dentro e fora dos tubos e a própria parede do tubo, cuja 
relação pode ser traduzida pela Eq.3.17. 
 O peso de cada termo no valor do coeficiente global depende de vários parâmetros, 
tais como, o mecanismo de transferência de calor (condução, convecção, condensação, 
evaporação ou radiação); as propriedades físicas e caudais dos fluidos e o tipo de superfície 
onde ocorre a transferência de calor.
[27]
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A determinação dos coeficientes de filme interno, hin, e externo, ho, depende do tipo 
de permutador a utilizar e, consequentemente, do método escolhido para os cálculos, pois 
existem diferentes equações para estimar estes parâmetros. 
No que diz respeito à resistência referente à parede dos tubos, é necessária a 
condutividade térmica do material da parede, à temperatura da mesma, Tw. Contudo a 
temperatura da parede depende do coeficiente de filme externo, de acordo com a 
Eq.3.25
[28]
, o que faz com que a sua determinação seja também um processo iterativo, 
sendo este baseado numa primeira estimativa para o ho. 
 
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t,meca,me
ca,mew
h
UTT
TT

                                                          Eq.3.25 
Para além disso, depende também das temperaturas médias da carcaça e dos tubos, 
que são obtidas pela média aritmética entre as temperaturas de entrada e saída, das 
correntes que passam através da carcaça e dos tubos, respectivamente.  
A determinação do coeficiente de filme do lado dos tubos (água de refrigeração), hi, 
resulta da simples aplicação da Eq.3.26, que apresenta um método de cálculo desenvolvido 
especificamente para a água, como fluído de arrefecimento
[27]
.   
 
2.0
in,t
8.0
tt,me
in
d
uT02.035.14200
h

                                                 Eq.3.26 
Nesta equação, a temperatura considerada será a temperatura média nos tubos e a 
velocidade, ut, é determinada, no interior dos tubos, através do quociente entre o caudal 
volumétrico, que entra em cada tubo, e a área superficial do mesmo (Eq.3.27).
[27]
 Uma vez 
que o regime no interior do tubo deve ser turbulento, ou seja, o número de Reynolds 
(Eq.3.28)
[27]
 deve ser superior a 10
4
, é de interesse determinar este parâmetro de forma a 
garantir as condições desejadas.    
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Dos diferentes métodos existentes para a determinação de ho, num permutador com 
condensação na carcaça e tubos horizontais, optou-se pelo método de Kern que se traduz 
na Eq.3.29.
[27]
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O coeficiente de filme na carcaça, ho, depende das propriedades físicas das 
correntes de líquido e vapor, bem como de algumas características do feixe de tubos a 
utilizar, traduzidas pelos diferentes parâmetros presentes na equação.   
As propriedades físicas da mistura são também valores de extrema importância para 
os cálculos a efectuar, tendo por isso que ser reunidos. A aplicação destes valores é 
efectuada à temperatura média do condensado. A determinação do coeficiente de filme na 
carcaça, ho, é também assim um processo de cálculo iterativo.  
A temperatura média do condensado, para a qual são efectuados os cálculos de ho, é 
determinada com base na média aritmética entre a temperatura média da carcaça e a 
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temperatura da parede, tal como se pode ver na Eq.3.30.
[27]
 Por sua vez, a temperatura da 
parede pode ser estimada através da Eq.3.25, tal como referido anteriormente. 
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
                                                             Eq.3.30 
 Os valores das propriedades físicas das correntes de vapor e líquido, tal como já foi 
referido anteriormente são estimados a esta temperatura. Uma vez que apenas são 
conhecidos os valores destas propriedades às temperaturas de entrada e saída do 
condensador, obtidos na simulação em Aspen (ver Tabela VII.5 do Anexo VII), foi feita 
uma interpolação entre estes dois valores, para estimar as características físicas da mistura 
à temperatura desejada.    
O parâmetro  é definido pela Eq.3.31. O parâmetro Nrm, que é definido como 
uma média do número de tubos, numa fila de tubos vertical, e pode ser considerado 2/3 do 
número de tubos na fila central do feixe, pode ser estimado a partir da Eq.3.32
[27]
.    
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A estimativa do número de tubos na fila central do feixe depende do diâmetro do 
mesmo (Eq.3.33)
 [27]
 e do pitch considerado, ou seja, o arranjo dos tubos dentro do feixe. 
Para o caso em estudo considerou-se um pitch triangular, cujo valor se pode estimar a 
partir da Eq.3.34
[27]
.  
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O diâmetro do feixe de tubos, db, depende do número total de tubos e de dois 
parâmetros (K1 e n1) relacionados com o tipo de pitch utilizado bem como com o número 
de passagens nos tubos, estes valores podem ser retirados de tabelas da literatura,
[27]
 como 
é o exemplo da Tabela VII.2 do Anexo VII.    
Depois de determinados todos os parâmetros necessários, é possível calcular o valor 
de ho e compará-lo com o valor estimado inicialmente, dando assim início ao processo 
iterativo. Como critério de convergência das iterações considerou-se que o erro, para o 
valor de ho, ou seja, a diferença entre o valor estimado no inicio da iteração e o valor obtido 
no final da mesma deve ser inferior a 0,1.   
Conhecidos os valores de hin e ho determinados pelas equações anteriores e entrando 
com os coeficientes de sujidade típicos (ver Tabela VII.3 do Anexo VII)
[30]
, para os fluidos 
em questão, é possível agora corrigir a primeira estimativa do coeficiente global de 
transferência de calor.  
 O cálculo iterativo termina quando é atingido o critério de convergência. Para este 
cálculo, optou-se por uma tolerância de 10
-1
 entre dois valores consecutivos de U.  A área 
do permutador será a área de transferência correspondente ao valor final de U.  
No diagrama da Figura 3.10 é apresentado o fluxograma subjacente ao cálculo do 
condensador.   
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Figura 3.10 - Fluxograma de dimensionamento de um condensador de carcaça e tubos. 
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3.3.2 Dimensionamento do Reebulidor 
3.3.2.1 Escolha do Equipamento de Transferência de Calor  
A escolha do tipo de equipamento para o reebulidor foi efectuada da mesma forma 
que para o condensador, nomeadamente tendo em conta a aplicação à mistura e operação, 
em estudo, bem como as vantagens apresentadas pelos diferentes equipamentos. Sendo 
assim, para o reebulidor foi seleccionado um permutador do tipo termosifão vertical por ser 
o que apresenta menores custos, comparativamente aos restantes permutadores existentes, 
para este tipo de aplicação.
[27]
 Para além disso, este tipo de reebulidor é aplicável a 
misturas pouco viscosas e a operações que não sejam efectuadas sob vácuo elevado, 
apresentando um manuseamento mais fácil dos seus tubos, por ser vertical. A principal 
desvantagem é o custo adicional na estrutura de suporte da coluna, derivado da necessidade 
de elevar a base da coluna relativamente ao reebulidor, para que seja garantido o efeito 
termosifão.
[27]
 Contudo, as colunas em estudo têm diâmetros relativamente pequenos 
(diâmetro nominal aproximadamente 1̎ ), assumindo-se assim que estes custos são pouco 
significativos, para o caso em estudo.    
O reebulidor é composto por uma estrutura cilíndrica vertical, tal como pode ser 
observado na Figura 3.11, onde se encontram inseridos os tubos. O líquido em circulação, 
nos tubos, é o caudal da mistura proveniente da coluna e no interior da estrutura cilíndrica 
encontra-se o vapor saturado a 24 bar (a utilidade quente considerada para este projecto). A 
vaporização irá ocorrer dentro dos tubos.  
 
Figura 3.11 – Exemplo de um reebulidor do tipo termosifão.[14]  
 
3.3.2.2 Estimativa do Coeficiente Global de Transferência de Calor e 
da Respectiva Área Total.    
No caso do reebulidor temos a introdução de um novo conceito: o conceito de fluxo 
de calor crítico, ou máximo, qcr.   
Com efeito, em qualquer equipamento onde ocorra a vaporização de um líquido há 
que considerar a existência de um fluxo de calor máximo permissível. Este não deve ser 
ultrapassado, não só porque limita os coeficientes de filme, devido à formação de um filme 
de gás à superfície do tubo, como pode também levar à diminuição excessiva de líquido à 
Recuperação da Ciclohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
Universidade de Aveiro 2008/2009                                                                                    39 
superfície dos tubos. Quando não há controlo da temperatura da utilidade quente, corre-se 
o risco de destruir o equipamento. Este fluxo de calor máximo é, então, um parâmetro 
importante para o dimensionamento do reebulidor.  
O fluxo de calor crítico foi estimado através de um método gráfico
[27]
 (Figura VII.3, 
Anexo VII), com base na média logaritmica de temperaturas e na temperatura reduzida da 
mistura. Considerando que não existe uma grande alteração da temperatura dentro e fora 
dos tubos, a média logaritmica pode ser vista como uma média aritmética entre a 
temperatura do vapor, fora dos tubos, e a do líquido no interior dos mesmos. A temperatura 
reduzida da mistura pode ser encontrada nos resultados da simulação efectuada, em Aspen. 
Contudo, é aconselhado
[27] 
que este fluxo seja sempre inferior a 39.700 W/m
2
. As 
correlações a utilizar, neste capítulo, possuem determinadas limitações tais como a 
configuração dos tubos, ou seja, comprimentos de tubo entre 2,5 e 3,7 m, sendo o valor 
standard, 2,44 e preferencialmente um diâmetro de 1̎.[27] 
O fluxo de calor, q, é dado pela Eq.3.35.
 [27]
  
mlTUq                                                             Eq.3.35 
O cálculo do reebulidor tem assim de garantir que o fluxo crítico não é atingido 
para as condições de projecto, ou seja, é necessário seleccionar configurações que levem a 
valores de U inferiores ao associado ao fluxo crítico, ou ajustar a temperatura de utilidade 
quente, de forma a limitar o fluxo de calor.    
Sabendo qual o calor necessário transferir no reebulidor e qual o valor crítico do 
fluxo de calor, no mesmo, é possível efectuar uma estimativa inicial da área de 
transferência total necessária, através o quociente entre estes dois valores.   
 
3.3.2.3 Determinação das Perdas de Carga ao longo do Permutador.  
 Para além do fluxo crítico, há ainda que considerar o conceito de razão de 
recirculação do reebulidor, definida pela razão entre o caudal de líquido, Liq, e o caudal de 
vapor, V, da mistura vaporizada.  
O cálculo das perdas de carga, ΔPf, associadas à recirculação da mistura, é assim de 
extrema importância. A única força directriz associada ao movimento do líquido é a força 
de impulsão do mesmo, ΔPa, também denominada como driving force, criada pela coluna 
vertical de líquido formada na base da coluna. 
A literatura refere que este tipo de equipamento opera, normalmente, com taxas de 
vaporização na ordem dos 25%, determinando assim relações Liq/V de operação superiores 
a 3.
 [27]
  
 Determinação das perdas de carga pelo escoamento da mistura  
 Assume-se que as perdas de carga na extensão do permutador são lineares ao longo 
do tubo. Sendo assim, esta será dada pela média aritmética dos valores de perda de carga às 
condições de entrada e saída do permutador. 
As perdas de carga são dadas pela Eq.3.36.
[27]
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O factor jf denomina-se factor de fricção e é determinado graficamente de acordo 
com o número de Reynolds, Figura VII.4 do Anexo VII. As propriedades, necessárias ao 
cálculo de Re, foram determinadas através das equações 3.37
[27]
 e 3.38
[31]
, considerando 
que à entrada do tubo há apenas líquido e que na saída uma mistura de líquido e vapor. 
Para ambos os cálculos considerou-se que a viscosidade era referente apenas ao líquido. O 
parâmetro L
’
 é 1, ou seja, as perdas de carga são determinadas por 1 metro linear. 
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Os termos, %V e % de Liq, utilizados na Eq.3.38 designam a percentagem de vapor 
e de líquido existente na mistura, ou seja, é o quociente entre os caudais de vapor e líquido 
e o caudal total, respectivamente.
[31]
   
 Considera-se ainda que a variação da queda de pressão do tubo é linear, ao longo 
do mesmo. Sendo assim, o valor de ΔPf, ao longo do permutador, é dada pela média 
aritmética das ΔPf nas condições de entrada e saída do permutador.   
A determinação da pressão estática no tubo, ΔPs, considerando que a variação 
densidade é linear ao longo do mesmo, pode ser determinada a partir da Eq.3.39.
[27]
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 Os termos υL e υmis representam o inverso das densidades do líquido e da mistura, 
respectivamente. Neste termo já é considerado o comprimento do tubo. 
 A queda de pressão total, nos tubos, é considerada como a soma da queda de 
pressão determinada anteriormente e da pressão estática. Este valor deve ser comparado 
com a driving force para que seja possível chegar a alguma conclusão sobre a operação.  
 Por fim, foi então determinada a “força directriz” do líquido[27], com base na 
Eq.3.40.   
tL LgPa                                                     Eq.3.40 
 Este último termo é comparado com a soma dos dois termos anteriores, queda de 
pressão total nos tubos. 
Caso a queda de pressão total seja superior à força directriz, é necessário alterar os 
parâmetros especificados inicialmente, nomeadamente a razão de recirculação e/ou o 
comprimento do tubo. Se, por outro lado, a queda de pressão total for inferior à força 
directriz garantem-se as condições para a razão de circulação especificada. 
 
3.3.2.4 Determinação do Coeficiente Global de Transferência de 
Calor 
À semelhança do projecto do condensador, o dimensionamento do reebulidor tem 
por objectivo o cálculo da área de transferência de calor necessário, de forma a garantir o 
QR, determinado pela simulação em Aspen. A área é dada pelo quociente entre QR e o fluxo 
de calor, sendo o coeficiente global de transferência de calor dado pela Eq.3.17.  
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Para o cálculo dos reebulidores foi considerado o coeficiente de filme exterior 
(condensação da utilidade quente) como uma constante, obtido através de valores típicos 
da literatura
[32]
, assim como os coeficientes de sujidade
[30]
.  
O método adoptado
[32]
 para os cálculos dos coeficientes de filme externo é 
considerado um método conservativo, pois estima um valor para hin apenas por convecção 
forçada, não considerando o aumento dos coeficientes de filme provocado pela ebulição do 
líquido. 
A determinação de hin (mistura) foi efectuada com base no factor de transferência 
de calor, jH, definido na Eq.3.41
[27]
  e na sua relação com o número de Nusselt, Nu     
14.0
w
3/1PrNujH


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
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  , com      RejhjH                    Eq.3.41 
Para uma melhor visualização do cálculo a efectuar, e sabendo que o número de 
Nusselt se define de acordo com a Eq.3.42,
[27]
 a correlacção anterior pode ser rearranjada 
sob a forma da Eq.3.43
[27]
. 
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Eq.3.43 
O termo jh é determinado graficamente,
[27]
  com base no valor de Re obtido, à 
semelhança do factor de fricção determinado para as perdas de carga, tal como se pode 
observar no Figura VII.5 do Anexo VII. Nesta correlação, pode-se observar a existência de 
um factor de correcção à viscosidade, aplicável a líquidos viscosos. Uma vez que o liquido 
em estudo pode ser considerado pouco viscoso, esta correcção foi desprezada. O número 
de Prandtl é descrito pela Eq.3.44
[27]
, onde são utilizadas as propriedades físicas do líquido.  
    
L
LL
k
Cp 
Pr                                                         Eq.3.44 
O número de Reynolds é determinado pela Eq.3.28, referida anteriormente. As 
propriedades físicas a utilizar em qualquer uma das equações são referentes ao líquido, nas 
condições de entrada no permutador (ver Tabela VII.5 do Anexo VII).    
O cálculo do reebulidor é, pelas mesmas razões já descritas para o condensador, um 
cálculo iterativo. Contudo, neste caso é possível obter uma primeira estimativa para o 
coeficiente global de transferência de calor, através da definição do fluxo crítico, Eq.3.45.   
ml
cr
max
T
q
UU

                                                     Eq.3. 45 
O valor de U determinado a partir desta equação é também o U máximo permitido, 
para a ΔTml adoptada. O critério de convergência adoptado foi obter uma diferença, entre 
os valores de calor transferido consecutivos calculado e desejado, inferior a 10
-1
.  
Conhecendo o hin, o ho, sujidades (ver capítulo do condensador) e condutividade 
térmica do aço carbono
[33]
 é possível corrigir a primeira estimativa de U.  
 Após o cálculo do permutador, é necessário garantir que o fluxo crítico não foi 
ultrapassado (U<Umax). Caso as condições de projecto não o permitam, torna-se necessário 
especificar novas condições de operação de forma a evitar esta situação, o que pode ser 
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feito através da diminuição de U e/ou da ΔTml, de acordo com a Eq.3.35. A primeira acção 
implica a especificação de uma nova geometria do permutador, (menor comprimento de 
tubos ou maior diâmetro dos mesmos), por outro lado a diminuição da ΔTml implica uma 
alteração da temperatura de utilidade quente.   
 Qualquer uma destas acções implica um aumento da área de transferência de calor 
necessária, para garantir o QR determinado pelo processo.  
No diagrama apresentado na Figura 3.12, pode-se observar um esquema dos passos 
a efectuar para o dimensionamento de um reebulidor, deste tipo.  
   
3.3.2.5 Optimização do Dimensionamento dos Reebulidores  
Para o cálculo dos reebulidores optou-se também por estudar a influência da razão 
de circulação, Liq/V, no valor da área de transferência de calor, dado que à partida não 
haverá custos de energia acrescidos com o aumento do caudal de circulação da mistura 
(esta não está associada a custos de bombagem do fluído).   
 Quanto maior for a razão de recirculação menor será a área de transferência 
necessária, isto porque este aumento induz um aumento de U, dado que é inversamente 
proporcional à área. Contudo, um aumento demasiado grande de Liq/V poderá levar a que 
se atinja o fluxo de calor mínimo.  
O aumento de Liq/V é limitado, não só pelo fluxo de calor crítico mas também 
pelas perdas de carga, sendo este determinado pelo momento em que se obtêm valores de 
perdas de carga muito próximas da driving force.  
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Não 
Especificar Tsat; TR; QR; V; 
Tr: ρL; µL; ρV e kL. 
Sim 
Não 
Sim 
Estimar At,0 e Nt 
q1< qcr 
 
Dimensionamento 
terminado 
Calcular q1 
Determinar ΔTml 
Estimar qcr e UD,0 
Especificar Liq/V 
Calcular din 
Especificar do, ɛ e Lt 
UD,0=UD,1 
Não 
Sim 
Calcular ΔPfT e ΔPa 
 ΔPfT < ΔPa 
 
Calcular Re 
Re>10
4
 
 
Sim 
Não 
Q1≈QR 
 
Calcular Q1 
Especificar ho, 
hsj,in e hsj,o 
Calcular UD,1 
Determinar Pr; A
t
secção; u; 
jh; e Nu Calcular hin 
Figura 3.12 - Fluxograma de dimensionamento de um reebulidor do tipo termosifão vertical. 
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 3.4 Análise da Viabilidade Económica  
 A análise de viabilidade económica da implementação industrial desta sequência 
permitirá concluir sobre a sua rentabilidade. 
 A execução de qualquer projecto implica um custo de investimento inicial, CI, 
distribuído por diversas áreas, que não só o equipamento necessário para a operação em 
causa. Na Figura 3.13 estão exemplificadas as principais áreas de custo de investimento de 
um projecto
[34]
.  
 
  
O diagrama mostra que o custo do investimento se divide em custos fixos de 
capital, CFC, e custos de capital circulante, CC.   
Uma vez que o processo em estudo assume ser o aproveitamento de um efluente, 
não serão contabilizados custos com matérias-primas, pois estas resultarão de subprodutos 
provenientes da produção da anilina. Foi também considerado que não será contabilizado 
capital circulante, pois não há um stock de matérias-primas, nem um stock de produtos 
acabados.  
Para o projecto em causa, o custo total de investimento será então igual aos custos 
fixos de capital (CFC), que por sua vez se divide em custos directos e indirectos de capital 
fixo. Os primeiros são geralmente determinados como uma função dos custos do 
equipamento. Dado que os custos indirectos de capital fixo podem ser apresentados como 
uma fracção do próprio custo de capital fixo, uma vez conhecida esta fracção, é possível 
obter-se uma estimativa para o custo de capital fixo associado ao projecto.  
É de notar que este custo de investimento diz respeito ao momento inicial do 
projecto, o denominado ano 0, no qual ainda não se iniciou a produção.  
Por outro lado, temos custos que se encontram associados à exploração, os quais 
ocorrem anualmente, a partir do primeiro ano de exploração. Estes custos englobam custos 
Custos de Investimento 
Custos Fixos de Capital (CFC) Capital Circulante 
Custos Directos Stock de matérias  
Stock de produtos 
Peças em armazém  
Fundos de maneio 
Custos Indirectos 
Equipamentos (CDE) 
Instalação-20%CDE 
Controlo-15%CDE 
Tubagem-20%CDE 
Sistemas eléctricos-10%CDE 
Construção civil-10%CDE 
 
Terrenos-4%CDE 
Engenharia e supervisão 
5%CDE 
Despesas legais 
1%CFC 
Contingências 
5% CFC 
 
Figura 3.13 - Principais áreas de custo para o investimento de um projecto 
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directos de produção (matérias primas e utilidades entre outros), custos fixos de produção 
(mão de obra, Cmo; amortização de edifícios, CE, entre outros) e custos indirectos de 
produção (laboratórios, armazenamento e serviços auxiliares).
 
 
  Na Figura 3.14 representa-se o diagrama dos custos de produção, CP, assim como 
os factores tipicamente utilizados para a sua estimativa.
[34, 35]
  
A determinação das diferentes parcelas, apresentadas no diagrama anterior, é 
possível pois é conhecido o custo das utilidades, bem como as dependências entre as 
parcelas.  
A rentabilidade do projecto dependerá das receitas obtidas pela venda dos produtos 
em causa (CHA e CHOL), mais comummente denominadas por vendas. Estas serão em 
função da produção anual de CHA e CHOL. Conhecidas as rubricas anteriores (CFC e 
vendas) é possível proceder à análise da viabilidade económica do projecto.  
Um dos fluxos financeiros mais importantes associados a um projecto é o fluxo 
líquido de caixa, FLC, também conhecido por cash flow, que representa o lucro líquido 
obtido pela empresa.    
A análise efectuada é denominada análise a prestações fixas, uma vez que a 
inflação ao longo dos anos não é contabilizada no projecto.   
Os fluxos de caixa serão actualizados ao ano 0 através de um parâmetro 
denominado taxa de actualização ou taxa de desconto, que se define de acordo com a 
Eq.3.46
[34]
.       
  kj1VFVA                                             Eq.3.46 
 Este parâmetro tem em conta que o valor do dinheiro no futuro (VF) será maior que 
o valor do dinheiro actual, VA, ou seja há uma actualização, a uma taxa de desconto j, para 
cada ano, n, relativamente ao ano inicial. Desta forma, todos os fluxos de caixa serão 
avaliados com base no valor do dinheiro no ano 0.  
Custos de Produção  
Custos Fixos  Custos Directos  Custos Indirectos 
Mão-de-obra-10%CP 
Seguros – 1%CFC 
Rendas-1%CFC 
Amortização 
Edifícios -11,5%CCiv Equipamentos-11,5%CE 
Matéria-prima-0% 
Manutenção-7%CFC 
Utilidades 
Laboratórios-20%Cmo 
Serviços-75%Cmo 
indirectos 
Figura 3.14 - Diagrama das áreas de custo associadas aos custos de produção de um projecto. 
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Estes parâmetros, referidos anteriormente, são importantes para determinar os 
critérios para a avaliação económica de projectos. Os três critérios mais utilizados para a 
avaliação económica de um projecto são
[34, 35]
:  
a) Valor actual líquido (VAL), 
b) Taxa interna de rentabilidade (TIR) 
c) Período de recuperação do capital (PRC). 
Para o projecto em causa, todos estes parâmetros foram determinados para um 
período de vida do projecto de 5 anos.  
 O primeiro parâmetro, VAL, traduz a soma de todos os fluxos financeiros referidos 
anteriormente, actualizados ao ano 0, tal como é representado na Eq.3.47.
 [34]
  
      

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k
nk
t
k
k
t j1VFj1CIj1FCLVAL , onde k=0,…,n-1           Eq.3.47 
 De uma forma simples, esta equação relaciona o investimento de capital, efectuado 
no ano zero, com os fluxos de caixa gerados nos anos seguintes. Sendo assim, este critério 
permite verificar se o projecto é, ou não, rentável do ponto de vista financeiro. Se o valor 
de VAL, para a taxa de desconto seleccionada, for positivo conclui-se que o projecto é 
rentável, se por outro lado for negativo, o projecto não oferece rentabilidade do ponto de 
vista financeiro.
[34, 35]
  
 A determinação do VAL implica assim a determinação dos fluxos de caixa para 
cada ano do estudo, sendo que esta implica uma série de passos representados, 
seguidamente, na Figura 3.15.    
Ano 0 1 n
1. Custos de Investimento, CI …
2. Custos de arranque (geralmente 10% CF)
3. Custos de Produção/Exploração
3.1. Custos directos e indirectos 
3.2. Custos Fixos 
4. Custos Totais (2+3)
5. Vendas
6. Lucro bruto (5-4) 
7. Amortização 
8. Total sujeito a impostos (6-7)
9. Total de impostos (43%)
10. Lucro líquido (8-9) 
11. Movimento de caixa (10+7) 
12. Factor de desconto (10%)
13. Valor descontado (12x10)
14. "Cash flow" do Investimento (VAL) (S113)  
Figura 3.15 - Passos a efectuar na determinação do VAL para um projecto. 
Outro critério utilizado para a análise da viabilidade económica de projectos é a sua 
taxa interna de rentabilidade, TIR.  
 Este parâmetro é determinado a partir do VAL, fazendo variar a taxa de desconto 
até que o seu valor seja aproximadamente nulo. A taxa de desconto obtida, para este ponto, 
será então o valor de TIR. Este parâmetro permite suportar as conclusões obtidas do VAL, 
pois se a taxa de desconto obtida for superior à taxa de desconto adoptada para o projecto, 
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significa que este é rentável. Caso seja inferior, o projecto mais uma vez não apresenta 
rentabilidade
[34, 35]
.     
 Por último, temos o período de recuperação do capital que permite ter uma ideia do 
tempo necessário para que os lucros do projecto sejam suficientes para amortizar o 
investimento de capital, efectuado no momento inicial. Este parâmetro pode ser 
determinado considerando ou não a actualização monetária e traduz-se pelo quociente 
entre o investimento efectuado e o fluxo de caixa líquido médio anual.  
   
3.5 Resultados e Discussão  
 Neste subcapítulo, pretende-se apresentar os resultados obtidos para os diferentes 
passos descritos, ao longo dos subcapítulos anteriores.  
 
3.5.1 Identificação da Sequência Ideal 
 A selecção da sequência ideal foi realizada a partir da função objectivo calculada 
para as três colunas de cada sequência. Os valores necessários aos cálculos a efectuar 
foram obtidos a partir do módulo RADFRAC, que necessita de uma estimativa de RR, NP 
e PA. Neste projecto, estas estimativas iniciais foram então obtidas através do módulo 
DSTWU, cujos valores de RR, NP e PA podem ser visualizados na Tabela 3.2. No Anexo 
IV encontram-se os perfis de concentrações, que suportam estes resultados.    
 
Tabela 3.2 - Resultados obtidos pela simulação com a coluna DSTWU, para todas as sequências. 
 Coluna 
Caudal de 
Destilado 
(kg/h) 
NP RR PA NPmin RRmin 
Sequência 
2 
1 203,7 15 2,45 8 13 0,18 
2 180,0 157 0,26 72 78 0,13 
3 143,99 15 0,25 5 8 0,06 
Sequência 
3 
1 180,0 79 0,27 37 39 0,14 
2 24,0 64 9,99 49 32 8,83 
3 144,0 15 0,25 5 8 0,06 
Sequência 
5 
1 144,1 15 0,11 6 6 0,03 
2 35,9 34 3,49 14 17 2,99 
3 24,0 64 9,99 49 32 8,83 
Pelos valores apresentados na tabela, verifica-se que a separação da água e do 
benzeno é a mais fácil. Com efeito, as colunas mais pequenas são aquelas onde ocorre a 
recuperação de água e benzeno.  
A aplicação directa dos valores de caudal de destilado, NP, RR e PA obtidos pelo 
método simplificado no RADFRAC, não permite garantir a especificação desejada 
especialmente devido a dificuldades na separação da água do CHA, nas colunas 3 da 
sequência 2 e 3 e na coluna 1, da sequência 5. Assim, foi necessário refinar estes 
parâmetros de forma a garantir as especificações do projecto. Dado que nestas condições 
temos a separação de uma fase aquosa, optou-se por utilizar a decantação para o efeito.  
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Apresentam-se, de seguida, os resultados da aplicação do RADFRAC por cada 
sequência, identificando os problemas associados à obtenção das especificações desejadas, 
assim como as estratégias seguidas para o conseguir.  
 
A. Sequência 2  
Uma vez conseguida a convergência do método RADFRAC, verificou-se que os 
requisitos desejados para esta sequência não estavam a ser cumpridos, essencialmente 
devido à separação da água do CHA. 
Observando os valores obtidos para a sequência 2 (ver Tabela V.1 do Anexo V), 
baseados no método simplificado e sabendo quais os requisitos necessários (ver Tabela 3.1 
do subcapítulo 3.1.1) foi possível identificar os problemas que impediam o cumprimento 
dos mesmos:  
 
A1. Colunas 1/2 
Problema: Contaminação do CHOL, na segunda coluna, pela presença de anilina.  
Objectivo: Diminuir as perdas de anilina, na corrente de destilado da coluna 1.   
Estratégia: Do estudo de sensibilidade surgiram três possíveis estratégias:  
a) Aumentar RR1; 
b) Aumentar NP1. 
c) Diminuir o caudal de destilado. 
A alternativa c) apenas permite uma diminuição das perdas na corrente de destilado 
da coluna 1, à custa de um maior arrastamento de CHOL na corrente de resíduo, podendo 
comprometer a sua taxa de recuperação. Assim, optou-se por utilizar as estratégias a) e/ou 
b), dado que ambas permitem uma diminuição das perdas de anilina, na corrente de 
destilado da coluna 1, sem contudo comprometer a taxa de recuperação do CHOL.   
Resultados: Cumprem-se, agora, as especificações do CHOL (recuperação 
mínima e pureza), para um valor de NP igual a 24, RR de 4,6 e PA igual 19, sem ser 
necessário alterar os parâmetros da coluna 2, obtidos pelo método simplificado.   
 Do estudo de sensibilidade efectuado à coluna 3, conclui-se que não seria possível 
determinar uma configuração desta coluna (caudal de destilado, NP, RR ou PA) de forma a 
cumprir a especificação do CHA, dado que em qualquer um dos casos o arrastamento de 
água para a corrente de resíduo impedia o cumprimento do critério de pureza deste. 
Assumindo que os problemas se deviam à presença de água, concluiu-se ser necessária a 
introdução de um decantador antes da alimentação à coluna 3.  
 Este facto obrigou a um novo layout para a sequência 2, Figura 3.16.  
 
 Figura 3.16 - Novo layout para a sequência 2. 
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 Depois da introdução do módulo do decantador (e respectivo permutador de 
arrefecimento) verificou-se que o requisito da pureza do CHA não era ainda cumprido, não 
pela presença da água mas sim do benzeno, foi então analisada, em detalhe a separação que 
ocorre nesta coluna.  
 
A2. Coluna 3  
Problema: Contaminação do CHA pelo BZ. 
Objectivo: Reduzir o arrastamento de BZ para a corrente de resíduo.  
Estratégia: O estudo de sensibilidade efectuado permitiu concluir que é suficiente 
a diminuição do caudal de destilado, sendo o novo valor de 123,10 kg/h, sem comprometer 
no entanto a recuperação mínima de CHA.    
Resultados: Obtenção da pureza pretendida para o CHA.   
 
B. Sequência 3 
Da observação dos valores apresentados na Tabela V.3 do Anexo V e sabendo 
quais as especificações pedidas verifica-se que as únicas especificações que não se 
cumprem são a pureza e recuperação mínima de CHA.  
 
B1. Colunas 1/2 
Mantiveram-se os resultados do módulo DSTWU, para a coluna 1, dado que as 
perdas de CHOL para o destilado eram já muito reduzidas, bem como as perdas de CHA 
para a base, não se justificando assim a realização de um estudo de sensibilidade a esta 
coluna. Para a coluna 2, verificou-se uma pureza do CHOL superior à especificada, e 
observando o perfil de concentrações ao longo desta coluna, concluiu-se ser possível 
diminuir o NP, de 64 para 35 (o custo de aquisição), de forma a cumprir os 99,6% 
especificados.  
Efectuou-se então um estudo de sensibilidade à coluna 3, onde é recuperado o 
CHA. Contudo, e mais uma vez nenhuma das combinações efectuadas permitiu a melhoria 
da especificação pretendida. Concluiu-se assim, à semelhança do que sucedeu para a 
sequência 2, que seria novamente necessária a introdução de um decantador (com um 
diâmetro de 0,3 m e um comprimento igual a 1m), antes da alimentação a esta coluna. Esta 
alteração melhorou a pureza do CHA, mas não permitia cumprir ainda a especificação 
pretendida, pelo que se efectuou um novo estudo de sensibilidade aos parâmetros que 
afectam a operação desta coluna.   
 
B2. Coluna 3  
O problema detectado bem como o objectivo a atingir, nesta coluna, eram 
semelhantes aos da coluna 3, da sequência 2, pelo que se optou pela mesma estratégia para 
o resolver. Mais uma vez, a diminuição do caudal de destilado, obtido a partir do método 
DSTWU, permitiu atingir o objectivo, sem que fosse necessário alterar o NP ou o RR da 
Recuperação da Ciclohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
50                                                                                   Universidade de Aveiro 2088/2009 
coluna, obtendo-se assim 122,6 kg/h como novo valor de destilado. Há novamente uma 
alteração do layout inicial, para a sequência 3, Figura 3.17. 
 
Figura 3.17 - Novo layout para a sequência 3. 
 
C. Sequência 5 
Na Tabela V.5 do Anexo V encontram-se apresentados os valores, obtidos com 
base nos valores do DSTWU, para a sequência 5, onde se pode verificar que não se 
consegue garantir a pureza e recuperação mínima do CHA, nem a pureza do CHOL.  
 
C1. Coluna 1 
Problema: Perdas de água, na base da coluna. 
Objectivo: Diminuir as perdas de água na corrente de resíduo.  
Estratégia: O estudo de sensibilidade efectuado permitiu concluir que: 
a) O aumento do destilado, desta coluna, permite reduzir as perdas de água 
sem comprometer a recuperação de CHA e CHOL na coluna seguinte; 
b) A diminuição de RR e NP permite a redução de água mas compromete a 
pureza do CHA na coluna 2, devido à ao arrastamento de CHOL na sua corrente de 
destilado. 
Optou-se, então, por implementar a estratégia a) visto que não compromete as taxas 
de recuperação do CHA e do CHOL.   
Resultados: Apesar da estratégia escolhida permitir resolver o arrastamento de 
água, verifica-se que não são obtidas as especificações desejadas, agora devido ao 
arrastamento de CHOL para o destilado da coluna 2.     
 
 C2. Coluna 2 
Problema: Contaminação do CHA pelo CHOL. 
Objectivo: Diminuir o arrastamento de CHOL para a corrente de destilado.  
Estratégia: O estudo de sensibilidade efectuado permitiu concluir que: 
a) A diminuição do destilado compromete a recuperação de CHA; 
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b) A variação do NP não tem um efeito significativo na separação; 
c) O aumento da RR não é suficiente para cumprir a pureza do CHA, dado 
que esta estabiliza nos 91%, sugerindo a presença de um possível azeótropo.  
Conclui-se que, sem qualquer outro tipo de modificação, não há solução possível, 
optando-se, assim, por tentar remover a água através da introdução de um decantador, 
antes da alimentação à coluna1, o que originou a um novo layout para a sequência 5, 
Figura 3.18. 
 
Figura 3.18 - Novo layout para a sequência 5. 
 
C1. Coluna 1 
Problema: Perdas de CHA para a corrente de destilado.   
Objectivo: Diminuir, o mais possível, as perdas de CHA no destilado.  
Estratégia: Do estudo de sensibilidade efectuado, verificou-se que: 
a) A diminuição do destilado melhora as perdas de CHA podendo comprometer 
a pureza deste composto;  
b) A variação do NP não tem grande influência na separação desta coluna; 
c) A diminuição da RR melhora as perdas de CHA, para além de diminuir as 
perdas de CHOL e ANL para a corrente de destilado.  
Optou-se então pela opção c), visto não comprometer as especificações pretendidas 
para esta separação, obtendo-se um valor igual a 0,04.  
Resultados: Aumento da recuperação de CHA, contudo ainda não é obtido o valor 
mínimo desejado, sendo necessário analisar a separação da coluna 2.  
 
C2. Coluna 2 
Problema: Contaminação do CHA pelo CHOL.   
Objectivo: Diminuir as perdas de CHOL para o destilado evitando, ao máximo, o 
arrastamento de CHA para o resíduo.  
Estratégia: O estudo de viabilidade efectuado permitiu concluir que:  
a) A diminuição do caudal de destilado permite perder menos CHOL e ANL no 
destilado e menos CHA no resíduo; 
b) O aumento de RR proporciona uma diminuição das perdas de CHOL e ANL, 
no destilado e de CHA, no resíduo; 
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c) O aumento de NP induz uma diminuição nas perdas referidas, contudo com 
um menor impacto que os restantes parâmetros.   
 Optou-se então por utilizar as estratégias a) e/ou b), pois há uma diminuição de 
todas as perdas, o que é benéfico para a separação.   
Resultados: Obtenção da recuperação e pureza mínimas do CHA e da recuperação 
mínima do CHOL. Apesar de terem sido atingidos os objectivos, falta ainda obter a pureza 
mínima do CHOL. Os novos valores de NP e RR assumem valores iguais a 34 e 16, 
respectivamente.   
 
 C3. Coluna 3 
Problema: Contaminação do CHOL pela ANL.  
Objectivo: Diminuir o arrastamento de ANL para a corrente de destilado.  
Estratégia: O estudo de sensibilidade permitiu concluir que a diminuição do caudal 
de destilado é suficiente para atingir o objectivo pretendido, não tendo sido por isso 
estudados os restantes parâmetros. Contudo, este arrastamento poderá comprometer a 
recuperação de CHOL, pelo que esta diminuição deve ser efectuada com cuidado.  
Resultados: Obtenção da pureza mínima do CHOL, para um caudal de destilado 
igual a 22,0 kg/h.     
 A observação dos perfis de composição, ao longo da coluna 3, permitiu concluir 
que o NP estimado inicialmente poderia ser diminuído, uma vez que nos últimos pratos a 
composição dos compostos se mantinha constante. Verificou-se que esta alteração permitiu 
ainda uma diminuição da RR3, sem alteração das composições das correntes, obtendo-se 
como novos valores 49, para o NP e 6,30 para a RR. Esta acção pode ser entendida como 
um primeiro passo para a optimização desta coluna.  
Como resultado das alterações descritas acima, as características das colunas 
alteram-se significativamente em relação aos resultados obtidos, com o módulo DSTWU, 
assim como o layout do processo. 
 Os resultados, que irão ser apresentados neste capítulo, foram obtidos tendo em 
conta estes novos layouts.    
  A configuração de cada coluna, de cada uma das sequências anteriores, foi 
definida como o ponto de partida para o processo de optimização de cada sequência. Estes 
valores podem ser visualizados na Tabela 3.3.  
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Tabela 3.3 - Valores do ponto de partida, para as diferentes sequências. 
  
 
 
 
 
 
 
 
 
Os perfis de concentração associados aos parâmetros de operação, definidos nesta 
tabela, encontram-se no Anexo V e servem de base para a definição dos novos pontos para 
a função objectivo.  
 Com base nestas novas configurações das sequências e nos valores obtidos pelo 
módulo RADFRAC, foi possível a construção da função objectivo, seleccionando assim a 
sequência ideal.    
Os custos de aquisição são determinados em euros, enquanto os de operação são em 
euros por ano. A comparação entre estes valores só é possível considerando um período de 
amortização para a aquisição de equipamentos. Neste caso, assumiu-se um prazo de 5 anos, 
passando estes custos a apresentar-se em euros por ano.  
As funções objectivo construídas para as sequências em estudo, bem como os 
custos a elas associados, encontram-se representadas nas Figuras 3.19, 3.20 e 3.21. 
 
 
 Coluna Caudal de Destilado (kg/h) NP RR PA 
Sequência 
2 
1 203,7 24 4,60 19 
2 180,0 50 0,19 8 
3 123,1 15 0,15 7 
Sequência 
3 
1 180,0 60 0,30 17 
2 24,00 35 9,99 24 
3 122,6 15 0,19 6 
Sequência 
5 
1 141,0 15 0,04 6 
2 34,50 34 16,0 8 
3 22,00 49 6,30 39 
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Figura 3.19 - Representação dos custos de aquisição e de operação e respectiva função objectivo, para as colunas da sequência 2. 
 
 
Da observação dos gráficos conclui-se que os pontos óptimos são os pontos correspondentes a um NP igual a 36, 50 e 11, para as 
colunas 1, 2 e 3, respectivamente. Os dados que suportam estes gráficos encontram-se no Anexo VI, apresentando-se na Tabela 3.4, somente, 
os dados para os pontos óptimos, da sequência 2.    
  
Tabela 3.4 - Resultados do ponto óptimo para cada coluna, da sequência 2. 
Sequência 2 
Coluna PA NP RR Custos de Operação (€/ano) Custos de Aquisição (€/ano) Função Objectivo (€/ano) 
1 29 36 0,73 27.387 24.297 51.684 
2 8 50 0,19 14.000 20.152 34.153 
3 5 11 0,20 8.931 8.037 16.968 
Custos Totais (€/ano) 50.318 52.486 102.804 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
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Figura 3.20 - Representação dos custos de aquisição e de operação e respectiva função objectivo, para as colunas da sequência 3. 
 
Para esta sequência os pontos óptimos correspondem aos pontos para um NP igual a 60, 44 e 11, tal como se pode observar nos 
gráficos das colunas 1, 2 e 3, respectivamente. Os dados que suportam estes gráficos encontram-se no Anexo VI, apresentando-se na Tabela 
3.5, somente, os dados para os pontos óptimos, da sequência 3.    
 
 
Tabela 3.5 - Resultados do ponto óptimo para cada coluna, da sequência 3. 
Sequência 3 
Coluna PA NP RR Custos de Operação (€/ano) Custos de Aquisição (€/ano) Função Objectivo (€/ano) 
1 17 60 0,30 21.443 32.590 54.033 
2 30 44 6,80 9.493 14.837 24.330 
3 5 11 0,24 9.070 8.078 17.149 
Custos Totais (€/ano) 40.007 55.506 95.512 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
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Figura 3.21 - Representação dos custos de aquisição e de operação e respectiva função objectivo, para as colunas da sequência 5. 
 
 
Por fim temos os pontos óptimos da sequência 5, os quais correspondem a valores de NP iguais a 14, 48 e 46, para as colunas 1, 2 e 3, 
respectivamente. Os dados que suportam estes gráficos encontram-se no Anexo VI, apresentando-se na Tabela 3.6, somente, os dados para os 
pontos óptimos, da sequência 5.   
 
Tabela3.6 - Resultados do ponto óptimo para cada coluna, da sequência 5. 
Sequência 5 
Coluna PA NP RR Custos de Operação (€/ano) Custos de Aquisição (€/ano) Função Objectivo (€/ano) 
1 6 15 0,04 16.470 10.960 27.430 
2 8 34 16,0 12.918 19.438 32.356 
3 39 49 6,30 8.786 14.580 23.366 
Custos Totais (€/ano) 38.174 45.603 83.777 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
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Os valores mínimos de cada função objectivo traduzem os custos totais mínimos de 
implementação do processo, para cada coluna, e a soma destes 3 valores representa os 
custos totais de implementação, de cada sequência. Os valores obtidos podem ser 
visualizados na Tabela 3.7.  
 
Tabela 3. 7 - Valores mínimos dos custos, para cada coluna, das diferentes sequências. 
Coluna 
Custos de Operação 
(€/ano) 
Custos de Aquisição 
(€/ano) 
Função Objectivo 
(€/ano) 
Sequência 2 
1 27.387 23.672 51.059 
2 14.000 20.152 34.153 
3 8.931 8.037 16.968 
Custos Totais 
(€/ano) 
50.318 52.486 102.804 
Sequência 3 
1 21.443 32.590 54.033 
2 9.493 14.837 24.330 
3 9.070 8.078 17.149 
Custos Totais 
(€/ano) 
40.007 55.506 95.512 
Sequência 5 
1 16.470 11.585 28.055 
2 12.918 19.438 32.356 
3 8.786 14.580 23.366 
Custos Totais 
(€/ano) 
38.174 45.603 83.777 
Considerando que os valores dos custos de aquisição de cada sequência são 
afectados pelo mesmo erro
1
, verifica-se que a sequência 5 é a mais económica. Esta 
sequência permite não só obter os custos de aquisição mais baixos como também custos de 
operação mais reduzidos. Por isso, considera-se que, para este estudo, esta é a sequência 
ideal.   
Analisando a tabela mais em pormenor, pode-se concluir que na sequência 5, 
devido ao facto de serem retirados logo no início os compostos mais voláteis, é conseguida 
uma redução significativa no custo da primeira coluna (a coluna de maior diâmetro dado 
que trata a totalidade da alimentação), quando comparado com a primeira coluna das 
restantes sequências. Verifica-se ainda que depois da remoção da água e do benzeno, a 
separação dos restantes compostos é também mais económica (a soma dos custos 
associados à coluna 2 e 3 da sequência 5 é inferior à soma dos custos associados às colunas 
1 e 2 das sequências 2 e 3), indicando que é benéfico fazer a separação mais fácil (água e 
BZ do CHA) no inicio da sequência, pois induz menos custos para as colunas seguintes. 
Esta conclusão está de acordo com as regras heurísticas já definidas, no subcapítulo 3.1.2.  
 
                                                          
1
 Um pressuposto válido dado que foram obtidos através das mesmas equações, cujo erro aproximado será de 5% [22] 
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3.5.2 Diagrama de Processo e Instrumentação (P&I)  
O primeiro parâmetro a ser controlado foi a pressão da coluna, através da 
manipulação do caudal de arrefecimento. 
 O controlo do nível da base, para cada coluna, foi efectuado através da 
manipulação do caudal de resíduo.  
Nas colunas em estudo é considerado um tambor de refluxo, sendo por isso 
necessário o controlo do respectivo nível. Para tal, e de acordo com as regras mencionadas 
no capítulo 3.2, deve-se ter atenção ao valor de RR, de forma a saber qual o melhor 
parâmetro a manipular para cada situação.  
A coluna 1 possui uma RR inferior a 1 pelo que o nível do seu tambor de refluxo 
deverá ser controlado pelo caudal de refluxo, R. Por outro lado, as colunas 2 e 3 possuem 
razões de refluxo superiores a 5, implicando um controlo do mesmo nível pela 
manipulação do caudal de destilado.  
A cada um destes controladores estará associado um controlador de temperatura, 
para garantir as composições de topo desejadas, havendo assim um controlo em cascata. 
Para a sequência em estudo, o controlo das composições do destilado é o mais 
importante, pois na sequência ideal, sequência 5, a remoção dos produtos desejados ocorre 
pelo topo, ou seja, pelo caudal de destilado.  
O controlo das composições da base foi efectuado, em qualquer uma das colunas, 
através da manipulação do caudal da utilidade quente. Por fim, o controlo do decantador 
foi efectuado de acordo com o descrito no subcapítulo 3.2.2. 
Estas estratégias de controlo, definidas como as melhores, para o caso em estudo, 
originaram um diagrama de Processo e Instrumentação, P&I, que pode ser visualizado na 
Figura 3.22.  
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Figura 3.22 - Esquema do controlo adoptado para a sequência ideal. 
Recuperação da Cilohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
 
60                                                                                    Universidade de Aveiro 2008/2009 
3.5.3 Especificação dos Permutadores  
No subcapítulo 3.3 foram explicados os métodos utilizados para a determinação dos 
parâmetros necessários à caracterização dos permutadores, da sequência ideal, cujas fichas 
de caracterização se encontram no Anexo VII.  
As propriedades físicas necessárias aos cálculos foram retiradas do Aspen e 
encontram-se na Tabela VII.5 do Anexo VII, para cada coluna. No dimensionamento 
foram considerados os seguintes pressupostos: 
a) Resistência da sujidade do lado da carcaça:  0,000015 m2K/W; 
b) Resistência da sujidade do lado dos tubos: 0,0003 m2K/W; 
c) Estimativa inicial de U: 900 W/m2ºC; 
d) Estimativa inicial de ho: 1825 W/m
2
ºC; 
e) kw=f(Tw); 
f)  O comprimento dos tubos foi considerado 1/3 da altura da coluna.  
Os valores necessários ao dimensionamento, destes equipamentos, bem como os 
resultados obtidos encontram-se no Anexo VII (Tabelas VII.6 e VII.7).      
No decorrer deste processo, para os condensadores, foram determinados os 
parâmetros Rt e S, para cada coluna, necessários para corrigir a média logaritmica das 
temperaturas, podendo ser observados na Tabela 3.8. 
Tabela 3.8 - Valores obtidos para os passos intermédios efectuados. 
 Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
ΔTml (ºC) 51,2 113,6 69,9 
Rt (ºC) 2,6 0,22 0,0045 
S (ºC) 0,046 0,028 0,025 
Da observação da tabela anterior e da Figura VII.2 do Anexo VII conclui-se que o 
parâmetro S, em qualquer uma das colunas, é próximo de zero. Por isso pode-se dizer que 
a média logaritmica das temperaturas não necessita de ser corrigida, sendo utilizados nos 
cálculos os valores apresentados na tabela.  
Na Tabela 3.9 apresenta-se um resumo das características essenciais para a 
caracterização dos condensadores dimensionados para este estudo.    
Tabela 3.9 – Características dos condensadores, para cada coluna, da sequência ideal. 
Condensador 
Coluna 1 2 3 
AT (m
2
) 0,47 0,47 0,48 
Número de 
passagens 
Tubos 1 
Carcaça 1 
Nt 7 2 3 
do (mm) 21,3 33,4 
ɛ (mm) 2,71 3,38 
L (m) 1,12 3,30 2,39 
Pitch (mm) Δ, 1,25de 
Da observação da tabela, verifica-se que as áreas de transferência dos 
condensadores são muito próximas, contudo as geometrias dos mesmos são relativamente 
diferentes. O condensador da coluna 1 possui tubos com menor diâmetro (para garantir o 
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regime turbulento) e curtos, o que implica a necessidade de um maior número dos mesmos, 
relativamente aos das outras colunas. Os condensadores das colunas 2 e 3 serão 
semelhantes em termo de estrutura, pois apenas diferem no número e comprimento dos 
seus tubos.   
Uma vez caracterizados os condensadores da sequência ideal, passou-se ao 
dimensionamento dos reebulidores da mesma sequência.  
As propriedades físicas, necessárias para o cálculo, foram retiradas do Aspen e 
encontram-se na Tabela VII.5 do Anexo VII, para cada coluna. No dimensionamento 
foram ainda considerados os seguintes pressupostos:  
a) Resistência da sujidade do lado da carcaça: 0,00009 m2K/W; 
b) Resistência da sujidade do lado dos tubos: 0,0002 m2K/W; 
c) Estimativa inicial de q (coluna 1): 54.000 W/m2; 
d) Estimativa de ho: 8517 W/m
2
ºC; 
Este processo permitiu caracterizar estes equipamentos (ver Anexo VII).  
 A escolha da geometria para este tipo de equipamento é ligeiramente mais 
complexa, devido aos parâmetros que devem ser considerados, nomeadamente fluxo de 
calor crítico, razão de recirculação e perdas de carga.  
Uma vez que as colunas em estudo são pequenas os reebulidores a elas associados 
também o deveriam ser. Por isso, foi testada inicialmente a configuração com os valores 
mínimos dos limites impostos, pela validação das correlações empregues, nomeadamente, 
nomeadamente a determinação do fluxo crítico (ver subcapítulo 3.3.2.2). Contudo para tais 
valores não foi possível garantir um regime turbulento no interior dos tubos, optando-se 
por utilizar comprimentos de tubo superiores.  
 Foi ainda estudado o efeito da razão de recirculação (Liq/V) sobre a área, uma vez 
que este é um dos parâmetros mais importantes para a configuração de um permutador. 
Esta influência pode ser observada na Figura 3.23. 
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Figura 3.23 - Efeito da razão de refluxo sobre a área, para cada coluna da sequência 5. 
Recuperação da Cilohexilamina e do Ciclohexanol por Destilação 
 
62                                                                                    Universidade de Aveiro 2008/2009 
 Observando os gráficos, conclui-se que quanto maior for o comprimento do tubo, 
L, menor será a razão de recirculação necessária, para obter a menor área possível, sem que 
seja ultrapassado o fluxo de calor crítico e sejam cumpridas as especificações das perdas de 
carga. Neste estudo, assume-se um fluxo de projecto que não deverá ultrapassar os 30.000 
W/m
2
.  
O estudo anterior foi efectuado através de um aumento da razão de recirculação, até 
o valor do fluxo de calor atingir um valor próximo do adoptado, para o projecto. Quando se 
atinge o fluxo de 30.000 W/m
2
, o aumento de relacção Liq/V apenas será possível se for 
reduzido o U (ou a ΔTml, pela Eq.3.35) o que obriga necessariamente a uma área de 
transferência de calor superior. Esta situação corresponde ao último ponto dos gráficos. 
Neste caso, não se optou por baixar a ΔTml, dado que já se está a trabalhar com 
razões de recirculação elevadas.   
 Na Tabela 3.10, encontram-se os valores dos parâmetros associados aos valores 
mínimos das funções anteriores. Os resultados que suportam estes gráficos encontram-se 
no Anexo VII (Tabelas VII.8, VII.9 e VII.10).      
 
Tabela 3.10 - Características dos reebulidores, para cada coluna, da sequência ideal. 
Reebulidor 
L=3m L=4m 
Coluna 
1 2 3 1 2 3 
Número de 
passagens 
Tubos 1 
Carcaça 1 
do (mm) 33,4 
ɛ (mm) 3,38 
Pitch (mm) Δ, 1,25do 
AT (m
2
) 1,74 1,22 0,73 1,74 1,22 0,74 
Nt 7 4 3 5 3 2 
Liq/V 11 15 18 8 11 13 
Fluxo de projecto (W/m
2
) 30.000  
∆PfT/∆Pa (%) 71 62 62 87 74 72 
  Ao fixar um valor de fluxo de calor de projecto comum, para qualquer geometria, 
automaticamente é fixado um valor de U, também máximo, pois estes estão relacionados, 
pela Eq.3.35. A este valor máximo de U encontra-se associada uma área de transferência 
mínima, que será assim igual para qualquer geometria do permutador.  
Este facto indica que a escolha da melhor configuração, para o reebulidor, não 
poderá ser, neste caso, efectuada através da área, sendo necessário determinar outros 
critérios de selecção, como por exemplo o espaço disponível para a localização do 
equipamento ou a razão entre a perda de carga total e a força directriz. Com efeito, quanto 
menor for esta razão maior será o período de operação, sem que haja influência 
significativa do fouling dos tubos na razão de recirculação de operação, do permutador de 
calor. Verifica-se, pela observação da tabela, que esta situação ocorre para os tubos de 
comprimento igual a três (o de menor comprimento), dado que apresentam uma menor 
razão perda de carga total/força directriz.  
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3.5.4 Viabilidade Económica do Projecto 
 Neste subcapítulo, apresentam-se os dados usados para a análise económica. Para o 
projecto em causa consideraram-se os seguintes pressupostos:  
a) Produção de CHA: 282,90 ton/ano; 
b) Produção de CHOL: 180,40 ton/ano; 
c) Preço de venda do CHA: 1000 €/ton; 
d) Preço de venda do CHOL: 900 €/ton; 
e) Taxa de desconto, j, 10%; 
f) Amortização dos edifícios: 15 anos; 
g)  Amortização do equipamento: 4 anos; 
h) Período de vida útil do projecto: 5 anos.  
No Anexo VIII encontram-se os valores dos cálculos intermédios que suportam os 
resultados apresentados ao longo deste subcapítulo.  
Na Tabela 3.11 são apresentados os fluxos de caixa, para o projecto em questão, 
utilizados na determinação do VAL.  
 
Tabela 3.11 - Resultados para a determinação do VAL. 
Ano  0 1 2 3 4 5 
Custos de investimento 
(€/ano) 
-471.402      
Custo de arranque (€/ano)  -471.402     
Custos de 
produção 
(€/ano) 
Directos e 
indirectos 
 -84.088 -84.088 -84.088 -84.088 -84.088 
Fixos  -51.868 -51.868 -51.868 -51.868 -51.868 
Custos totais (€/ano)  -183.096 -135.956 -135.956 -135.956 -135.956 
Vendas (€/ano)  445.260 445.260 445.260 445.260 445.260 
Lucro bruto (€/ano)  262.164 309.304 309.304 309.304 309.304 
Amortização (€/ano)  28.844 28.844 28.844 28.844 2.622 
Total sujeito a impostos 
(€/ano) 
 233.320 280.460 280.460 280.460 306.682 
Total de impostos (€/ano)  0 -100.328 -120.598 -120.598 -120.598 
Lucro líquido (€/ano)  262.164 208.977 188.706 188.706 188.706 
Movimento de caixa 
(€/ano) 
-471.402 262.164 208.977 188.706 188.706 188.706 
Factor de desconto (10%) 1,00 0,91 0,83 0,75 0,68 0,62 
Valor descontado (€/ano) -471.402 238.331 172.708 141.778 128.889 117.172 
Cash flow do investimento 
(€) 
-471.402 -233.071 -60.363 81.414 210.303 327.475 
 
No gráfico da Figura 3.24 apresenta-se a variação do VAL com o valor da taxa de 
desconto, j, ou seja o método utilizado para a determinação do TIR.  
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Figura 3.24 - Variação do VAL para a obtenção da TIR. 
A análise deste gráfico permite concluir que a TIR, para este projecto, ronda os 
36,6% 
 Os resultados obtidos para os diferentes indicadores da viabilidade económica deste 
projecto, à taxa de desconto seleccionada (10%) e com um período de vida de 5 anos, 
apresentam-se na Tabela 3.12.     
 
Tabela 3.12 - Valores obtidos para os parâmetros do estudo de viabilidade económica. 
Investimento inicial (€)  
VAL (€) 327.475 
TIR (%) 36,6 
PRC (anos) 
Com actualização 3,0 
Sem actualização 2,3 
 
Da observação da tabela anterior, verifica-se que o VAL, no final dos 5 anos, é 
superior a 0 e a TIR é significativamente superior à taxa de desconto (36,6%).  
Verifica-se também que ao fim de 3 anos, quando contabilizada a actualização 
monetária, consegue-se igualar o valor do investimento inicial. Para o caso do PRC sem 
actualização monetária, o período de retorno de investimento reduz-se cerca de 8 meses.   
 Pode-se então concluir, que este projecto é economicamente viável.  
 
 
 
 
Conclusão 
 
Universidade de Aveiro 2008/2009                                                                                                 65 
4. Conclusão  
 
 Na fase inicial deste trabalho, foi realizada uma pesquisa bibliográfica referente a 
possíveis processos de separação, passíveis de serem utilizados para o problema em causa, 
identificando as suas vantagens e desvantagens quando comparados com o processo de 
destilação.   
Como resultado desta pesquisa foi identificado um processo com potencial interesse 
para a separação em causa, a pervaporação. Sugere-se, então, que seja efectuado um estudo 
mais aprofundado desta técnica de forma a verificar a sua viabilidade e aplicabilidade ao 
processo. 
Na segunda fase do trabalho, foi analisada a separação dos produtos em causa pelo 
processo de destilação, utilizando para isso o simulador Aspen.  
Este estudo incidiu sobre três das cinco possíveis sequências de colunas de 
destilação (sequências identificadas como 2, 3 e 5), para separar os vários componentes 
desta mistura, chegando-se à conclusão de que a sequência ideal, para a mistura em estudo, 
é a sequência identificada como sequência 5 (subcapítulo 3.5.1).  
O controlo das condições operatórias, necessárias ao funcionamento da coluna nas 
condições determinadas pela simulação, foi reforçado com a construção de um diagrama 
de Processo e Instrumentação (ver subcapítulo 3.5.2), onde se identifica toda a 
instrumentação relacionada com o controlo das variáveis críticas do processo.  
Depois de identificada a sequência ideal e, consequentemente, as condições de 
operação de cada coluna, foram dimensionados os permutadores de calor associados às 
mesmas. As especificações de cada um dos permutadores de calor encontram-se nas 
Tabelas 3.9 e 3.10 do subcapítulo 3.5.3.  
 Por fim, foi efectuado um estudo da viabilidade económica deste projecto, 
calculando, para tal, os três critérios de viabilidade económica mais usuais, nomeadamente 
o valor actual líquido, VAL, a taxa interna de rentabilidade, TIR, e o período de 
recuperação do capital, PRC.  
Tabela 4.1 - Resultados do estudo económico da sequência ideal. 
Investimento inicial (€)  
VAL (€) 327.475 
TIR (%) 36,6 
PRC (anos) 
Com actualização 3,0 
Sem actualização 2,3 
 Da análise dos valores anteriores, conclui-se que a recuperação da ciclohexilamina 
e do ciclohexanol do efluente do processo de fabrico da anilina por hidrogenação em fase 
líquida é economicamente viável.  
 O objectivo deste trabalho foi, então, atingido com sucesso reforçando o interesse 
da recuperação do CHA e do CHOL, deste efluente.  
Considerando que, para além destes resultados, deixará de existir um custo 
associado à destruição do efluente, este projecto tornar-se-á economicamente ainda mais 
atractivo. 
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Nomenclatura  
 
a – Energia de interacção, K h- Coeficiente de filme,  W/m2ºC 
A-Área, m
2
  H- Altura, m 
ANL- Anilina 
HETP- Altura equivalente a um prato 
teórico,m 
Aq- Caudal mássico da corrente aquosa, kg/h H2O- Água 
B- Caudal de resíduo, kg/h
 
j- Taxa de desconto, % 
BZ- Benzeno jf- Factor de fricção 
B1- Constante para o custo do decantador jh- Factor de transferência de calor 
B2- Constante para o custo do decantador jH- Factor de transferência de calor 
C- Custo, € k- Condutividade térmica 
CC- Custos de capital circulante, € 
K – Parâmetro utilizado no método 
UNIFAC 
CCiv- Custos de construção civil, € 
k1- Constante para o custo do 
decantador 
CDE- Custos de equipamento, € 
K1- Constante para o diâmetro do 
feixe 
CE- Custos de amortização de edifícios, €/ano 
k2- Constante para o custo do 
decantador 
CEPCI- Chemical Engineering Plant Cost 
Index 
k3- Constante para o custo do 
decantador 
CFC- Custos de capital fixos, € L- Comprimento, m  
Ch- Custo, €/h L’- Comprimento linear, m 
CHA- Ciclohexilanilina LC- Controlador de nível  
CHOL- Ciclohexanol LG- Controlador visual de nível  
CI- Custos de investimento inicial, € 
Liq- Caudal de Líquido no reebulidor, 
kg/h 
Cmo-  Custos de mão-de-obra, €/ano LV- Válvula de nível  
Cp- Capacidade calorífica, J/kgºC m- Caudal volumétrico, m
3
/h 
CP- Custos de produção, €/ano M – Massa molar, g/mol 
Ct- Custo total anual, €/ano   MDI- metil-di-isocianato 
d- Diâmetro, m 
N – Número de ocorrências do grupo 
na molécula 
D- Caudal de destilado, kg/h
 
NP- Número de pratos 
DECANT- Decantador  
Nr- Número de tubos no centro do 
feixe 
E-  Parâmetro utilizado no método UNIFAC Nrm- Número de tubos médio 
ELLV-  Equilíbrio líquido-líquido-vapor Nt- Número de tubos 
ELV- Equilíbrio líquido-vapor Nu- Número de Nusselt  
f- Factor de correcção n1- Constante do diâmetro do feixe 
F- Caudal de alimentação, kg/h o – Fracção de área superficial 
FC-  Controlador de caudal P- Pressão, atm 
FI- Indicador de caudal  PA- Prato de alimentação 
FLC- Fluxo líquido de caixa, €/ano Pc- Parâmetro de capacidade, m 
FV-  Válvula de caudal PC- Controlador de pressão 
g- Aceleração gravítica, m/s
2
 PDI- Indicador de pressão diferencial 
G- Fluxo de mistura em cada tubo, kg/m
2
s Pe- Preço, € 
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PERMUTAD- Permutador ΔPf- Queda de pressão, Pa 
Pr- Número de Prandtl ΔPs- Pressão estática, Pa 
PRC- Período de recuperação de capital, anos ΔT- Diferença de temperatura, ºC 
Pt- pitch, m   Δπ- Diferença de pressão osmótica, Pa 
Puc- Preço da corrente de arrefecimento, €/m3 ɛ- Espessura da parede do tubo, m 
Puh- Preço da corrente de aquecimento, €/ton ζ- Potencial Químico 
PV- Válvula de pressão
 Θ- Parâmetro para o método UNIFAC  
P&I- Diagrama de processo e instrumentação μ- Viscosidade, Pa.s 
q- fluxo de calor, W/m
2
 π – Pressão osmótica, Pa 
Q- Calor transferido, W ρ- Densidade, kg/m3 
r-  Fracção volúmica υ- Inverso da densidade, m3/kg 
R- Caudal de refluxo, kg/h ϕ- Fugacidade 
Re- Número de Reynolds Ψ- Parâmetro para o método UNIFAC 
Rg- Constante dos gases perfeitos, 
atm.m
3
/molºC 
 
RR- Razão de Refluxo Subscritos 
Rt- Constante para correcção da temperatura 0-  Inicial 
S- Constante para correcção da temperatura 1- Coluna 1 
SP- Set-point 2- Coluna 2 
T- Temperatura, ºC 3- Coluna 3 
TC – Controlador de temperatura 1996- Ano de 1996 
TIR- Taxa interna de rentabilidade, % 2008- Ano de 2008 
Tr- Temperatura de referência, ºC aq- Aquisição 
TV- Válvula de temperatura aque- Aquecimento 
u-  Velocidade, m/s arref- Arrefecimento 
U- Coeficiente global de transferência de calor, 
W/m
2
ºC 
b- feixe 
UNIFAC- Universal Functional-group Activity 
Coefficient method 
c- Coluna 
UNIQUAC- Universal QuasiChemical method ca- Carcaça 
V- Caudal de vapor, kg/h cd- Condensador 
VA- Valor actual do dinheiro, € cod- Condensado 
VAL- Valor actual líquido, € cr- crítico 
VF- Valor futuro do dinheiro, € ct- contínua 
Vr- Caudal da utilidade quente, kg/h CH- Grupo CH 
W- Caudal mássico, kg/h   CHOL- Referente ao ciclohexanol 
x- composição na fase líquida CH3- Grupo CH3 
y- composição na fase gasosa d- Decantador 
γ- Coeficiente de actividade D- Serviço  
Γ- Parâmetro para o dimensionamento do 
condensador 
Dez- Dezembro 
δ – Coeficiente de actividade na solução de 
grupos 
e- Entrada 
ΔP- Variação de pressão, Pa eq- Equipamento 
ΔPa- Força directriz, Pa f- Fricção 
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g- Grupo funcional da molécula Sobrescritos 
i – Componente 0-  Solução de 100% de grupos CH3 
in- Interno /lado dos tubos (1)- Isopropanol puro 
it- Iteração  1996- Ano de 1996  
j- Diferentes componentes de uma 
mistura.  
2008- Ano de 2008 
k- Tipo de grupo COMB- Combinatorial 
L- Líquido j- Número da coluna 
m- Material k- anos 
me- Médio n- Período de vida do projecto, anos 
min- Minimo RES- Residual  
mis- Mistura SG- Solução de grupos 
ml- Média logaritmica t- Tubo 
n- Corrigida V- Vapor 
o- Externo/lado da carcaça  
OH- Grupo OH  
op- Operação  
p- Pressão  
pe- Peças de equipamento  
R- Reebulidor  
s- Saída  
sat- Saturação   
secção- Secção recta   
sj- Sujidade  
sup- Superficial  
t- Tubo  
te- terminal  
T- Total  
Te- Temperatura  
UC- Utilidade fria  
UH- Utilidade quente  
w- Parede  
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Anexo I – Tabela de Propriedades 
 
 
Tabela I.1 - Propriedades dos compostos da mistura.
[36] 
Nome dos Componentes Água Benzeno Ciclohexanol Ciclohexilamina Anilina 
Notação Química H2O C6H6 C6H12O C6H13N C6H7N 
Peso Molecular [kg/kmol] 18,02 78,11 100,16 99,17 93,13 
Densidade a 20 [°C] 
[kg/m3] 
998,21 878,9 962,4 819,1 1021,7 
Calor Específico Cp 
[kJ/kg·K] 
Cp T [° C] Cp T [° C] Cp T [° C] Cp T [° C] Cp T [° C] 
Líquido a [°C] 4,1813 25 1,742 25 2,079 26 - - 2,061 25 
Gás a [°C] 2,0437 110 1,055 25 1,325 25 - - - - 
Viscosidade Dinâmica 
[mPa·s] 
Liquido Gás Líquido Gás Líquido Gás Líquido Gás Liquido Gás 
Vapor a 200 [°C] 0,88988 1,62E-2 0,604 1,15E-2 57,5 8,61E-3 1,94 9,92E-3 3,85 9,42E-3 
 
Líquido a 25 [°C]           
Ponto de Fusão [° C] 0 5,5 25,4 -17,7 -6,3 
Condutividade Térmica 
[W/m·K] 
0,607 0,1411 0,134 0,139 0,15 
Calor Latente de 
Vaporização [kJ/kg] 
419,06 393,292 453,674 364,425 455,707 
Ponto de Ebulição [° C] 100,0 80,10 160,80 134,50 184,13 
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AnexoII- Método UNIFAC 
 
O termo combinatorial deste método é determinado com base nas propriedades 
físicas do composto puro, através da seguinte equação: 
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Nesta equação, o termo Ei representa a fracção volúmica (r) por fracção molar da 
mistura e pode ser determinada através da Eq.II.2, por outro lado, o termo Ki representa a 
fracção de área superficial (o) por fracção molar da mistura, sendo determinado pela 
Eq.II.3.
[21]
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Por sua vez, o termo residual é determinado com base numa generalização do 
coeficiente de actividade residual. Para uma melhor compreensão deste cálculo é 
apresentado, seguidamente, um exemplo que considera as interacções de um grupo CH3 
numa mistura de isopropanol (1) e de outro componente (2).  
O isopropanol consiste em dois grupos CH3, um grupo CH e um grupo OH. 
Portanto, na mistura, um grupo CH3 irá encontrar os três grupos do isopropanol e os grupos 
do componente (2), dependendo as energias de interacção de cada tipo e quantidade de 
grupos funcionais, disponível na solução (Tabela II.1). Por isso, a energia de interacção 
dos grupos CH3 pode ser calculada relativamente a uma solução hipotética de 100% de 
grupos CH3. A mistura pode ser aproximada a uma solução de grupos (em vez de uma 
solução de moléculas) e as energias de interacção podem ser integradas com respeito à 
temperatura, para chegar ao potencial químico.  
Pelo exposto, é possível calcular o coeficiente de actividade do CH3 na solução de 
grupos, 
3CH
 , através da Eq.II.4. [21]   
 
3
33
CH
o
CH
SG
CH
ln
RgT




                                                Eq.II.4 
O termo 
o
CH3
 é o potencial químico numa solução hipotética de 100% de grupos 
CH3. O potencial químico dos grupos CH3 em isopropanol puro, 
)1(
CH3
 , irá diferir do oCH3  
porque até no isopropanol puro o CH3 irá encontrar uma mistura de grupos (CH3, CH e 
OH), por isso o coeficiente de actividade dos grupos CH3 no isopropanol puro, 
)1(
CH3
 , não é 
unitário. O índice (1) representa o isopropanol puro.  
A diferença desejada é o efeito da mistura dos grupos CH3 em isopropanol com o 
componente (2), relativamente ao isopropanol puro (Eq.II.5).
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Se o potencial químico de uma molécula consiste na soma das interacções dos 
grupos (Eq.II.6 e Eq.II.7), então obtém-se o importante resultado que é utilizado no 
UNIFAC, representado pela Eq.II.8.
[21]
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O somatório é efectuado para todos os grupos funcionais na molécula (1) e )1(mN  
representa o número de ocorrências do grupo m na molécula.  
A fórmula do coeficiente de actividade para qualquer outro componente molecular 
pode ser encontrada substituindo a designação (1) pela do novo composto, na equação 
anterior. O g é calculado na solução de grupos para todas as moléculas na mistura, 
enquanto )1(g  é calculado, na mesma solução, apenas para o componente (1). O valor de 
gln  é calculado pela generalização da expressão do método UNIQUAC (Universal 
QuasiChemical) e das equações adjacentes para RESgln  , obtendo-se diferentes equações 
(Eq.II.9; Eq.II.10; Eq.II.11 e Eq.II.12), onde )i(kN é o número de grupos do tipo k na 
molécula i.
[21]
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Tabela II.1 – Energias de interacção, do equilíbrio líquido-vapor, para a equação UNIFAC, em 
Kelvin (adaptada).
[21] 
Grupo 
principal, i 
CH2 
j=1 
ACH 
j=3 
ACCH2 
j=4 
OH 
j=5 
CH3OH 
j=6 
H2O 
j=7 
ACOH 
j=8 
CH2CO 
j=9 
1,CH2 --- 61,13 76,5 986,5 697,2 1318 1333 476,4 
3,ACH -11,12 --- 167 636,1 637,3 903,8 1329 25,77 
4,ACCH2 -69,7 -146,8 --- 803,2 603,3 5695 884,9 -52,1 
5,OH 156,4 89,6 25,82 --- -137,1 353,5 -259,7 84 
6,CH3OH 16,51 -50 -44,5 249,1 --- -181 -101,7 23,39 
7,H2O 300 362,3 377,6 -229,1 289,6 --- 324,5 -195,4 
8,ACOH 275,8 25,34 244,2 -451,6 -265,2 -601,8 --- -356,1 
9,CH2CO 26,76 140,1 365,8 164,5 108,7 472,5 -133,1 --- 
10,CHO 505,7 23,39 106,0 529 -340,2 480,8 -155,6 128 
20,COOH 315,3 62,32 89,86 -151 339,8 -66,17 -11,00 -297,8 
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Anexo III – Como Simular no Aspen. 
O Aspen é um programa que permite modelar e simular diversos processos 
químicos e respectivos equipamentos. Para uma melhor compreensão do estudo efectuado, 
far-se-á uma breve explicação de como simular com este programa, versão 2006.5. As 
figuras apresentadas ao longo deste anexo foram retiradas do próprio programa.   
Ao abrir o simulador deve-se seleccionar o tipo de simulação pretendida, 
seleccionando uma nova simulação o Aspen abre o “ambiente de trabalho”. 
 O primeiro passo é definir a mistura, em estudo, e o método de cálculo para 
determinações de equilíbrio. Para isso, acede-se à janela que permite identificar os 
compostos da mistura, o que se pode fazer através do ícone data da barra de ferramentas e 
seleccionando em seguida a opção components.  
 Depois de seleccionados todos os compostos da mistura, passa-se à escolha do 
método de cálculo para o equilíbrio liquido-vapor. Para tal, recorre-se à barra de 
ferramentas e selecciona-se a opção properties. Nesta janela, selecciona-se o modelo 
(Figura III.1) no qual o programa irá basear todos os cálculos de equilíbrio liquido-vapor e 
das propriedades dos compostos. 
 
 
Figura III.1 - Escolha do método base da simulação. 
 Definida a mistura e as suas características, procede-se à escolha e definição dos 
equipamentos necessários à simulação.      
No fundo do ambiente de trabalho, existem diferentes equipamentos associados aos 
processos industriais, tais como misturadores, separadores, permutadores de calor, colunas, 
reactores, permutadores de pressão, entre outros (Figura III.2). Aqui, pode-se seleccionar o 
equipamento que se deseja simular, de entre vários com diferentes características, sendo a 
mais evidente o modelo utilizado nos cálculos do equipamento.  
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Figura III.2 - Equipamentos do Aspen. 
 O primeiro passo é, então, seleccionar o equipamento que mais se adequa ao estudo 
a efectuar. Para o caso da destilação, foram utilizados dois métodos de cálculo diferentes, 
nomeadamente um simples e outro rigoroso. Para o método simples foi seleccionado o 
modelo Winn-Underwood-Gilliland, coluna DSTWU, enquanto para o método rigoroso 
utilizou-se a coluna RADFRAC. 
Para iniciar a simulação, selecciona-se e arrasta-se o equipamento desejado para o 
ambiente de trabalho onde, para além do equipamento, se colocam também as correntes de 
material e/ou de energia necessárias ao funcionamento do mesmo. Clicando duas vezes no 
equipamento, abre-se uma janela onde se devem introduzir os parâmetros necessários para 
executar a simulação, sendo esta diferente consoante o método (figuras III.3 e III.4).  
 
 
Figura III.3 - Janela de configuração da coluna DSTWU. 
 
 
Figura III.4 - Janela de configuração da coluna RADFRAC. 
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A. Destilação 
A1. Coluna DSTWU  
 
Este módulo do Aspen permite fazer cálculos de design, para colunas de destilação 
com apenas uma alimentação, dois produtos e condensador total ou parcial. Esta coluna 
assume as volatilidades relativas constantes e utiliza o método de Winn-Underwood-
Gilliland, para os cálculos necessários.  
A aplicação do método rigoroso implica uma primeira estimativa de alguns 
parâmetros da coluna, nomeadamente o NP, a RR e P.A., bem como dos perfis de 
concentração ao longo da coluna e caudais de saída. Os métodos rápidos do Aspen, 
nomeadamente a coluna DSTWU, permitem obter esta primeira estimativa desejada.  
A coluna DSTWU tem três secções que devem ser preenchidas, nomeadamente as 
especificações da coluna, as opções de cálculo e o tipo de convergência. Na primeira 
secção, introduzem-se as especificações da coluna: a RR ou o NP, as recuperações dos 
componentes chave leve e pesado no destilado, bem como a queda de pressão ao longo da 
coluna e as especificações do condensador. Na segunda secção, existem duas opções de 
cálculo que permitem a determinação do HETP e a geração de uma tabela da RR ao longo 
da coluna, ou seja, para cada prato. Por fim, no tipo de convergência definem-se as fases 
existentes ao longo da coluna, para além de outras características de convergência como, 
por exemplo, o número de iterações.   
 
 
A2. Coluna RADFRAC 
Os métodos rigorosos do Aspen, nomeadamente a coluna RADFRAC, permitem 
determinar os parâmetros necessários à coluna, para que seja possível a separação de 
acordo com as especificações pedidas. Para tal, é necessária uma primeira estimativa destes 
valores, que foi obtida através da coluna DSTWU.  
 A coluna RADFRAC tem seis secções a serem preenchidas, sendo três delas 
essenciais, nomeadamente a configuração da coluna, as correntes e a pressão. Na 
configuração devem ser introduzidos: o tipo de cálculo, o número de pratos, o tipo de 
condensador e reebulidor, as fases válidas ao longo da coluna e o método de convergência. 
Para além destes valores, é necessário ainda introduzir as especificações de operação, onde 
se escolhem duas de várias opções, de entre as quais se destacam: as correntes de destilado 
e resíduo, a RR e as capacidades do condensador e reebulidor. Para o caso em estudo, 
optou-se por fixar o caudal de destilado e a RR, utilizando os valores provenientes do 
método rápido. Na segunda secção introduz-se o prato de alimentação da coluna. Por fim, 
definiu-se a pressão de operação da coluna, na terceira secção. Consoante as fases válidas 
introduzidas na primeira secção pode ser, ou não, necessário o preenchimento de outra 
secção, a chamada terceira fase. Apesar de normalmente uma destilação envolver apenas 
duas fases, líquida e vapor, o caso em estudo envolve três fases, nomeadamente duas 
líquidas e uma de vapor. Sendo, por isso, necessário o preenchimento desta sexta secção, 
introduzindo os pratos onde se pretende procurar a existência das duas fases líquidas e o(s) 
(a) 
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componente(s) chave que permitem distinguir as duas fases. Neste caso particular, a 
existência de água na mistura permite que se distingam duas fases, uma aquosa e outra 
orgânica. O preenchimento das secções 4 e 5 é opcional, pois conhecem-se os valores por 
defeito do Aspen. Estas secções permitem especificar o condensador e o reebulidor da 
coluna.    
Nesta coluna é ainda possível simular determinados tipos de enchimento, de forma 
a fazer uma equiparação entre colunas de pratos e de enchimento, para além de permitir o 
cálculo do custo da coluna. Para isso, é necessário saber qual o enchimento pretendido e 
introduzir as suas características na simulação, o que pode ser feito na pasta pack sizing, 
que se encontra na lista de tópicos do lado esquerdo da janela (Figura III.5). Como se pode 
ver nessa lista, há ainda mais características da coluna que podem ser adicionadas à 
simulação. Para introduzir o enchimento na simulação é então necessário, clicar no botão 
new (Figura III.5) para criar um ficheiro para o enchimento pretendido. Para o caso em 
estudo, o enchimento utilizado denomina-se Mellapack Plus, um enchimento estruturado 
normalmente utilizado em destilações. Neste ficheiro introduzem-se as características da 
secção de empacotamento e do enchimento, desde a sua dimensão até ao vendedor. Desta 
simulação obtém-se uma série de resultados, referentes às “medidas” da coluna de 
enchimento.   
 
Figura III.5 - Simulação de um enchimento. 
 
O tipo de separação em causa levou à utilização de outros tipos de equipamento, 
nomeadamente o decantador e o permutador de calor. Assim, descreve-se brevemente 
como foram efectuadas estas simulações com o Aspen.  
O primeiro passo é novamente seleccionar o equipamento e colocá-lo no ambiente 
de trabalho e, de seguida, aceder à janela de especificação do equipamento para preencher 
todos os requisitos necessários que aparecem na mesma. O decantador e o permutador 
podem ser encontrados na secção dos separadores e dos permutadores de calor, 
respectivamente. 
 
B. Decantador 
 O decantador permite retirar a água em excesso, em determinadas correntes, cuja 
presença torna a separação dos compostos mais difícil e/ou dispendiosa. Em alguns casos é 
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quase impossível obter a pureza desejada para o CHA, devido à presença da água, pois 
estes compostos são separados na mesma corrente. 
 Para o bom funcionamento do decantador é necessário especificar as suas 
características de operação (Figura III.6), tais como a temperatura e pressão de operação e 
os componentes chave para identificar a segunda fase líquida. Existem outros parâmetros 
que, apesar de já terem valores assumidos pelo programa, podem sempre ser alterados caso 
os objectivos não se enquadrem com estes mesmos valores. Nas opções do bloco pode-se 
escolher o método de cálculo do equipamento. Normalmente utiliza-se o método NRTL 
para separações de fases, contudo no caso em estudo este não parece ser aplicável. Com o 
método NRTL tem-se um arrastamento do CHA juntamente com a água, aquando da 
separação de fases, por isso optou-se por utilizar o método UNIFAC. A escolha deste 
método permitiu uma boa separação da água dos restantes componentes, contudo a sua 
aplicabilidade, ao caso em estudo, carece de uma verificação experimental.   
 
 
Figura III.6 - Definições do decantador. 
 
C. Permutador de Calor  
A utilização de um decantador, entre as colunas de destilação, tornou indispensável 
a inserção de um permutador de calor. Isto, porque a temperatura da corrente de destilado 
da coluna é superior à de operação do decantador, sendo assim necessário arrefecer a 
corrente antes de esta entrar no decantador. 
    Para a simulação de permutadores de calor é necessário especificar determinados 
parâmetros, tais como o método de cálculo, as características de escoamento das correntes 
e uma especificação do permutador (Figura III.7). A escolha desta última especificação 
está interligada com a informação existente sobre o permutador e/ou os restantes 
equipamentos da simulação. Para o caso em estudo sabe-se que a corrente quente de saída 
do permutador irá alimentar o decantador, que opera a temperaturas próximas dos 35ºC. 
Por isso, especificou-se a temperatura desta corrente, de entre as diversas opções 
disponíveis (Figura III.8), fixando-a nos 35ºC. Para os restantes parâmetros necessários 
foram utilizados os valores por defeito do Aspen.    
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Figura III.7 - Especificações do permutador de calor. 
 
 
Figura III.8 - Lista das especificações, disponibilizadas pelo Aspen, para o permutador. 
 
 A cada equipamento estão associadas correntes de entrada e saída, que podem ser 
introduzidas de duas formas, directamente no ambiente de trabalho (Figura III.9) ou 
através do ícone flowsheet na janela do equipamento (Figura III.10).  
 
Figura III.9 - Tipos de correntes disponibilizadas pelo Aspen. 
 
 
Figura III.10 - Janela para introduzir as correntes e equipamentos. 
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 Os resultados obtidos nas simulações destes equipamentos podem ser encontrados 
na lista de tópicos, que se encontra no lado esquerdo da janela (Figura III.11).       
 
 
Figura III.11 - Resultados das colunas DSTWU(a) e RADFRAC (b). 
 
 Uma vez introduzidos todos os parâmetros da simulação, os ícones passam a azul, 
indicando que esta poderá ser iniciada. Para correr o programa pode-se recorrer ao menu 
intitulado run ou simplesmente ao atalho na barra de ferramentas (Figura III.12). Ao correr 
a simulação seguidamente, pode haver acumulação de erros e consequentemente de 
valores, por isso é recomendável fazer um reset à simulação antes de a correr. Para tal, 
pode-se utilizar os dois caminhos anteriores, no menu run ou no atalho da barra de 
ferramentas (Figura III.12). Esta barra de ferramentas apresenta uma série de botões, 
funcionando como atalhos para operações, que podem ser efectuadas pelo menu ou 
directamente no ambiente de trabalho. Por exemplo, os botões que se encontram do lado 
esquerdo e direito do botão para correr a simulação permitem aceder, respectivamente, à 
janela de resultados da simulação e ao painel de controlo, onde se verifica a existência ou 
não de erros na simulação.  
 
 
Figura III.12 - Atalhos da barra de ferramentas para correr (1) e reinicializar (2) a simulação. 
 
Salienta-se que, ao seleccionar os locais de preenchimento de valores, em qualquer 
um dos equipamentos, aparecem no rodapé breves notas para ajudar no preenchimento 
destes espaços. Para além disso sempre que surgir alguma dúvida maior, basta seleccionar 
o local e carregar na tecla F1, do teclado, para aceder à ajuda do Aspen.  
(a) (b) 
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Anexo IV – Resultados da Simulação pelo Método Simplificado 
 
Tabela IV.1 - Resultados obtidos pela simulação com a coluna DSTWU, da sequência 2. 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F B1 D1 B2 D2 B3 D3 
xi Fi (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 0,00E+0 0,00E0 1,18E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,33E-1 2,40E+1 1,00E-6 0,00E0 1,67E-1 2,40E+1 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E0 5,89E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-1 1,20E+2 3,33E-4 1,20E-2 8,33E-1 1,20E+2 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,65E-3 3,25E-1 1,16E-1 2,37E+1 9,99E-1 2,37E+1 1,32E-5 2,40E-3 6,60E-5 2,40E-3 0,00E+0 0,00E+0 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,80E-5 3,60E-3 1,77E-1 3,60E+1 1,52E-4 3,60E-3 2,00E-1 3,60E+1 1,00E+0 3,60E1 2,50E-5 3,60E-3 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 9,98E-1 1,96E+2 9,62E-5 1,96E-2 8,27E-4 1,96E-2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E0 0,00E+0 0,00E+0 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 2,04E+2 1,00E+0 2,37E+1 1,00E+0 1,80E+2 1,00E+0 3,60E1 1,00E+0 1,44E+2 
 
 
Tabela IV.2 - Resultados obtido pela simulação com a coluna DSTWU, da sequência 3. 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F D1 B1 D2 B2 D3 B3 
xi Fi (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (Kg/h) xi 
Bi  
(Kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 1,33E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 1,67E-1 2,40E+1 5,00E-7 1,71E-5 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 6,67E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 8,33E-1 1,20E+2 3,33E-4 1,20E-2 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,33E-5 2,40E-3 1,09E-1 2,40E+1 9,99E-1 2,39E+1 1,22E-5 2,40E-3 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-5 2,40E-3 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 2,00E-1 3,60E+1 1,64E-5 3,60E-3 1,50E-4 3,80E-3 0,00E+0 0,00E+0 2,50E-5 3,60E-3 1,00E+0 3,60E+1 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 0,00E+0 0,00E+0 8,91E-1 1,96E+2 8,16E-4 8,94E-2 1,00E+0 1,96E+2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 1,80E+2 1,00E+0 2,20E+2 1,00E+0 2,40E+1 0,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 1,44E+2 1,00E+0 3,60E+1 
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Tabela IV.3 - Resultados obtidos pela simulação com a coluna DSTW, da sequência 5. 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F D1 B1 D2 B2 D3 B3 
xi Fi (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 1,67E-1 2,40E+1 2,00E-7 4,40E-5 1,20E-6 4,40E-5 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 8,33E-1 1,20E+2 4,69E-5 1,20E-2 3,34E-4 1,20E-2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,67E-5 2,40E-3 9,38E-2 2,40E+1 6,69E-4 2,40E-2 1,09E-1 2,40E+1 9,98E-1 2,40E+1 1,22E-5 2,40E-3 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 7,86E-4 1,13E-1 1,40E-1 3,59E+1 9,99E-1 3,59E+1 1,63E-4 3,59E-2 1,49E-3 3,59E-2 0,00E+0 0,00E+0 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 0,00E+0 0,00E+0 7,66E-1 1,96E+2 0,00E+0 0,00E+0 8,91E-1 1,96E+2 8,16E-4 1,96E-2 1,00E+0 1,96E+2 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 1,44E+2 1,00E+0 2,56E+2 1,00E+0 3,59E+1 1,00E+0 2,20E+2 1,00E+0 2,40E+1 1,00E+0 1,96E+2 
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Anexo V- Resultados da Simulação pelo Método Rigoroso  
 
Tabela V.1 – Resultados da simulação pelo método rigoroso (sem decantador), para a sequência 2.   
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F D1 B1 D2 B2 D3 B3 
xi Fi (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) xi Di  (kg/h) xi Bi  (kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 1,18E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,33E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,13E-1 1,63E+1 2,13E-1 7,67E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 5,89E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 8,33E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,09E-1 2,22E+1 9,26E-3 1,82E+0 3,10E-4 5,58E-2 9,34E-1 2,21E+1 2,00E-6 3,00E-4 1,54E-3 5,55E-2 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,76E-1 3,60E+1 2,48E-4 4,88E-2 2,00E-1 3,59E+1 3,33E-4 7,90E-3 5,32E-2 7,66E+0 7,85E-1 2,83E+1 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 7,65E-3 1,56E+0 9,90E-1 1,94E+2 4,80E-6 9,00E-4 6,57E-2 1,56E+0 0,00E+0 0,00E+0 2,40E-5 9,00E-4 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 2,04E+2 1,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 1,80E+2 1,00E+0 2,37E+1 1,00E+0 1,44E+2 1,00E+0 3,60E+1 
. 
 
 
Tabela V.2 - Resultados da inserção do decantador na sequência 2 (ponto de partida). 
 
Coluna 1 Coluna 2 Decantador Coluna 3 
F B1 D1 B2 D2 Fase Aquosa Fase Orgânica B3 D3 
xi 
Fi 
(kg/h) 
xi 
Bi  
(kg/h) 
xi 
Di  
(kg/h) 
xi 
Bi  
(kg/h) 
xi 
Di  
(kg/h) 
xi 
Li  
(kg/h) 
xi 
Li  
(kg/h) 
xi 
Bi  
(kg/h) 
xi 
Di  
(kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,18E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,33E-1 2,40E+1 9,94E-1 1,18E+0 7,49E-3 1,18E+0 0,00E+0 0,00E+0 9,55E-3 1,18E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 5,89E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-1 1,20E+2 1,71E-3 1,20E+2 7,64E-1 1,20E+2 8,54E-3 2,90E-1 9,72E-1 1,20E+2 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,91E-3 3,76E-1 1,16E-1 2,36E+1 9,96E-1 2,36E+1 2,20E-4 3,95E-2 7,40E-6 3,94E-2 2,51E-4 3,94E-2 1,16E-3 3,92E-2 1,20E-6 2,00E-4 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,35E-4 2,64E-2 1,77E-1 3,60E+1 5,54E-4 1,31E-2 2,00E-1 3,60E+1 4,43E-3 3,59E+1 2,28E-1 3,59E+1 9,90E-1 3,36E+1 1,83E-2 2,25E+0 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 9,98E-1 1,96E+2 4,53E-4 9,23E-2 3,89E-3 9,23E-2 1,00E-7 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 1,00E-7 0,00E+0 7,00E-7 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 2,04E+2 1,00E+0 2,37E+1 1,00E+0 1,80E+2 1,00E+0 1,57E+2 1,00E+0 1,57E+2 1,00E+0 3,39E+1 1,00E+0 1,23E+2 
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Tabela V.3 - Resultados da simulação pelo método rigoroso (sem decantador), para a sequência 3. 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F B1 D1 B2 D2 B3 D3 
xi 
Fi 
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,33E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 2,13E-1 7,67E+0 1,13E-1 1,63E+1 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 8,33E-1 1,20E+2 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,09E-1 2,40E+1 2,89E-5 5,20E-3 5,10E-6 1,00E-3 9,99E-1 2,40E+1 1,44E-4 5,20E-3 1,00E-7 0,00E+0 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 2,36E-5 5,20E-3 2,00E-1 3,60E+1 0,00E+0 0,00E+0 2,16E-4 5,20E-3 7,87E-1 2,83E+1 5,32E-2 7,66E+0 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 8,91E-1 1,96E+2 0,00E+0 0,00E+0 1,00E+0 1,96E+2 8,74E-4 2,10E-2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 2,20E+2 1,00E+0 1,80E+2 0,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 2,40E+1 1,00E+0 3,60E+1 1,00E+0 1,44E+2 
 
 
 
Tabela V.4 - Resultados da inserção do decantador na sequência 3 (ponto de partida). 
 
Coluna 1 Coluna 2 Decantador Coluna 3 
F B1 D1 B2 D2 Fase Aquosa Fase Orgânica B3 D3 
xi 
Fi 
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Li  
(Kg/h) 
xi 
Li  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,33E-1 2,40E+1 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 9,94E-1 2,28E+01 7,49E-3 1,18E+0 0,00E+0 0,00E+0 9,59E-3 1,18E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 6,67E-1 1,20E+2 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 1,71E-3 3,94E-02 7,64E-1 1,20E+2 9,05E-3 3,12E-1 9,76E-1 1,20E+2 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,09E-1 2,40E+1 2,06E-5 3,70E-3 3,55E-4 6,95E-2 9,96E-1 2,39E+1 7,00E-7 0,00E+00 2,35E-5 3,70E-3 1,07E-4 3,70E-3 1,00E-7 0,00E+0 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,74E-5 3,80E-3 2,00E-1 3,60E+1 0,00E+0 0,00E+0 1,60E-4 3,80E-3 4,44E-3 1,02E-01 2,29E-1 3,59E+1 9,91E-1 3,41E+1 1,45E-2 1,78E+0 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 8,91E-1 1,96E+2 7,00E-7 1,00E-4 1,00E+0 1,96E+2 3,72E-3 8,94E-2 0,00E+0 0,00E+00 9,00E-7 1,00E-4 3,90E-6 1,00E-4 0,00E+0 0,00E+0 
Total 1,00E+0 2,40E+1 1,00E+0 2,20E+2 1,00E+0 1,80E+2 1,00E+0 1,96E+2 1,00E+0 2,40E+1 1,00E+0 2,30E+01 1,00E+0 1,57E+2 1,00E+0 3,44E+1 1,00E+0 1,23E+2 
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Tabela V.5 - Resultados da simulação pelo método rigoroso (sem decantador), para a sequência 5. 
 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F D1 B1 D2 B2 D3 B3 
xi 
Fi 
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di 
(Kg/h) 
xi 
Bi 
(Kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 1,37E-1 1,98E+1 1,65E-2 4,22E+0 1,17E-1 4,22E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 8,33E-1 1,20E+2 1,47E-5 3,80E-3 1,05E-4 3,80E-3 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 2,80E-3 4,03E-1 9,22E-2 2,36E+1 2,00E-7 0,00E+0 1,07E-1 2,36E+1 9,17E-1 2,20E+1 8,01E-3 1,57E+0 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,59E-2 2,30E+0 1,32E-1 3,37E+1 8,82E-1 3,17E+1 9,11E-3 2,01E+0 8,34E-2 2,00E+0 7,20E-6 1,40E-3 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 1,10E-2 1,59E+0 7,60E-1 1,94E+2 1,00E-7 0,00E+0 8,84E-1 1,94E+2 1,19E-5 3,00E-4 9,92E-1 1,94E+2 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 1,44E+2 1,00E+0 2,56E+2 1,00E+0 3,59E+1 1,00E+0 2,20E+2 1,00E+0 2,40E+1 1,00E+0 1,96E+2 
 
 
Tabela V.6 - Resultados da inserção do decantador na sequência 5 (ponto partida). 
 
Decantador Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
F Aquosa Orgânica D1 B1 D2 B2 D3 B3 
xi 
Fi 
(Kg/h) 
xi 
Li  
(Kg/h) 
xi 
Li  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di  
(Kg/h) 
xi 
Bi  
(Kg/h) 
xi 
Di 
(Kg/h) 
xi 
Bi 
(Kg/h) 
H2O 6,00E-2 2,40E+1 9,78E-1 6,33E+0 4,49E-2 1,77E+1 1,25E-1 1,77E+1 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 
BZ 3,00E-1 1,20E+2 1,21E-3 7,80E-3 3,05E-1 1,20E+2 8,51E-1 1,20E+2 1,47E-5 3,70E-3 1,08E-4 3,70E-3 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+0 0,00E+00 0,00E+0 0,00E+0 
CHOL 6,00E-2 2,40E+1 1,15E-3 7,40E-3 6,10E-2 2,40E+1 2,28E-3 3,21E-1 9,37E-2 2,37E+1 8,25E-3 2,85E-1 1,07E-1 2,34E+1 9,96E-1 2,19E+1 7,51E-3 1,47E+0 
CHA 9,00E-2 3,60E+1 1,34E-3 8,70E-3 9,15E-2 3,60E+1 1,26E-2 1,77E+0 1,36E-1 3,42E+1 9,90E-1 3,42E+1 2,96E-4 6,45E-2 2,92E-3 6,41E-2 1,80E-6 3,00E-4 
ANL 4,90E-1 1,96E+2 1,86E-2 1,20E-1 4,98E-1 1,96E+2 8,83E-3 1,25E+0 7,71E-1 1,95E+2 1,61E-3 5,57E-2 8,92E-1 1,95E+2 1,00E-3 2,20E-2 9,92E-1 1,95E+2 
Total 1,00E+0 4,00E+2 1,00E+0 6,47E+0 1,00E+0 3,94E+2 1,00E+0 1,41E+2 1,00E+0 2,53E+2 1,00E+0 3,45E+1 1,00E+0 2,18E+2 1,00E+0 2,20E+1 1,00E+0 1,96E+2 
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Anexo VI- Optimização e Função Objectivo  
 
Tabela VI.1 – Valores das constantes para a determinação dos custos do decantador.[23]  
d (m) k1 k2 k3 Lmin (m) Lmax (m) 
0,3 2,9202 0,5056 0,1261 1 20 
0,5 3,1032 0,5782 0,0632 1,5 25 
1 3,3592 0,5905 0,1106 2,2 30 
1,5 3,4204 0,8141 -0,0046 3,5 36 
2 3,7599 0,3683 0,1954 4,5 40 
2,5 3,678 0,712 0,043 5,5 42 
3 3,7718 0,7159 0,047 6,5 50 
4 4,1551 0,2238 0,2499 8 52 
 
 
Tabela VI.2 – Dados para o cálculo do custo do decantador.  
ume,te 
(m/s) 
ume,ct 
(m/s) 
Fase Orgânica (m
3
/h) dd (m) Hd (m) Cd,1996 (dólares) fd Cd (dólares) Cd,2007 (dólares) Cd,2007 (€) 
0,00106 0,00848 0,41 0,3 1,0 832,15 3,09 2571,33 4161,93 625 
k1 k2 k3 B1 B2 fp fm CEPCI2007 CEPCI1996  
2,9202 0,5056 0,1261 1,62 1,47 1,00 1,00 618,3 382,0  
 
 
Tabela VI.3 - Valores necessários aos cálculos intermédios da função objectivo. 
UR (w/m
2
K) Ucd (w/m
2
K) TR (ºC) TUC,e (ºC) TUC,e,CHOL (ºC) 
Cp.água a 20ºC 
(KJ/kgºC)
[36] 
Calor latente de vaporização 
(KJ/Kg) a 25 bar
[37] 
300,0 450,0 223,96 20,0 90,0 4,1813 1840,23 
ρágua a 20ºC 
(kg/m
3
) 
Número de horas de 
operação (1ano) 
ΔTmax (ºC) mmin(m
3
/h) Puc (€/m3) Puh (€/ton) 
 
1000 8200 10,0 10,0 0,04 16,0  
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Tabela VI. 4 - Valores intermédios para a optimização da coluna 1, da sequência 2. 
Sequência 2 - Coluna 1 
NP PA RR 
dc 
(m) 
HETP 
(m) 
Hc 
(m) 
QRx105 
(J/s) TR (ºC) AR (m
2
) Qcdx105 (J/s) Tcd (ºC) 
mUC 
(m
3
/h) 
TUC,s 
(ºC) 
ΔTml (ºC) Acd (m
2
) W (kg/h) 
23 19 15,00 0,77 0,77 17,8 6,55 183,7 54,2 6,29 73,1 11 30,0 47,9 29,2 1281 
24 19 4,600 0,48 0,48 11,5 2,46 183,7 20,4 2,20 73,1 10 30,0 47,9 10,2 481 
25 19 2,900 0,41 0,41 10,2 1,79 183,7 14,8 1,53 73,1 10 30,0 47,9 7,1 351 
26 18 2,700 0,40 0,40 10,4 1,71 183,7 14,2 1,45 73,1 10 30,0 47,9 6,7 335 
27 15 6,700 0,39 0,39 10,5 1,60 183,7 13,2 1,34 73,1 10 30,0 47,9 6,2 312 
28 20 1,550 0,35 0,35 9,7 1,26 183,7 10,4 1,00 73,1 10 28,6 48,6 4,6 247 
29 20 1,450 0,34 0,34 9,9 1,22 183,7 10,1 0,96 73,1 10 28,3 48,8 4,4 239 
30 22 1,140 0,32 0,32 9,7 1,10 183,7 9,1 0,84 73,1 10 27,2 49,4 3,8 215 
31 23 1,025 0,32 0,32 9,9 1,06 183,7 8,8 0,80 73,1 10 26,8 49,6 3,6 207 
32 25 0,910 0,31 0,31 10,0 1,01 183,7 8,4 0,75 73,1 10 26,5 49,8 3,3 198 
33 26 0,850 0,31 0,31 10,2 0,99 183,7 8,2 0,73 73,1 10 26,3 49, 9 3,2 193 
35 28 0,761 0,30 0,30 10,6 0,95 183,7 7,9 0,69 73,1 10 26,0 50,0 3,1 186 
36 29 0,728 0,30 0,30 10,8 0,94 183,7 7,8 0,68 73,1 10 25,8 50,1 3,0 184 
37 30 0,700 0,30 0,30 11,1 0,93 183,7 7,7 0,67 73,1 10 25,8 50,2 3,0 182 
40 32 0,636 0,30 0,30 11,8 0,90 183,7 7,5 0,64 73,1 10 25,5 50,3 2,8 177 
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Tabela VI. 5 - Valores dos custos necessários à construção da função objectivo, para a coluna 1 da sequência 2. 
Sequência 2 – Coluna 1  
NP 
Custos de Operação Custos de Aquisição  Função Objectivo 
ChUH (€/h) ChUC (€/h) Ctop (€/ano) Cc  (€) Ceq (€) Ctaq (€/ano) Ctfo (€/ano) 
23 20,50 0,45 171.766 208.011 54.979 53.223 224.989 
24 7,70 0,40 66.442 117.002 36.134 31.252 97.694 
25 5,61 0,40 49.295 99.847 30.875 26.769 76.064 
26 5,37 0,40 47.277 100.568 30.216 26.781 74.058 
27 5,00 0,40 44.251 99.625 29.212 26.392 70.643 
28 3,95 0,40 35.678 89.633 26.246 23.801 59.478 
29 3,83 0,40 34.669 90.785 25.886 23.959 58.628 
30 3,45 0,40 31.542 88.107 24.758 23.198 54.740 
31 3,31 0,40 30.382 88.597 24.336 23.211 53.594 
32 3,16 0,40 29.223 88.942 23.910 23.195 52.418 
33 3,09 0,40 28.617 90.257 23.688 23.414 52.031 
35 2,98 0,40 27.720 93.374 23.356 23.971 51.690 
36 2,94 0,40 27.387 95.129 23.233 24.297 51.684 
37 2,91 0,40 27.104 96.976 23.128 24.646 51.750 
40 2,83 0,40 26.459 102.914 22.888 25.785 52.244 
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Tabela VI.6 - Valores intermédios para a optimização das colunas 2 e 3, da sequência 2. 
Sequência 2 - Coluna 2 
NP PA RR 
dc 
(m) 
HETP 
(m) 
Hc 
(m) 
QRx10
5 
(J/s) 
TR (ºC) 
AR 
(m
2
) 
Qcdx10
5 
(J/s) 
Tcd 
(ºC) 
mUC 
(m
3
/h) 
TUC,s 
(ºC) 
ΔTml 
(ºC) 
Acd 
(m
2
) 
W 
(kg/h) 
40 8 2,300 0,33 0,33 13,4 1,13 160,9 6,0 1,12 72,2 10 29,6 47,3 5,2 221 
45 7 0,540 0,23 0,23 10,5 0,54 160,9 2,8 0,52 72,2 10 24,5 50,0 2,3 105 
49 7 0,220 0,21 0,21 10,3 0,43 160,9 2,3 0,41 72,2 10 23,6 50,4 1,8 84 
50 8 0,190 0,21 0,21 10,4 0,42 160,9 2,2 0,40 72,2 10 23,5 50,5 1,8 82 
51 7 0,160 0,21 0,21 10,6 0,41 160,9 2,2 0,39 72,2 10 23,4 50,5 1,7 80 
55 9 0,100 0,21 0,21 11,3 0,39 160,9 2,0 0,37 72,2 10 23,2 50,6 1,6 76 
60 12 0,080 0,21 0,21 12,4 0,38 160,9 2,0 0,36 72,2 10 23,2 50,6 1,6 74 
Coluna 3  
8 4 0,9900 0,19 0,19 1,6 0,31 133,1 1,2 0,27 69,3 10 22,3 48,1 1,2 61 
10 4 0,2380 0,17 0,17 1,7 0,23 133,1 0,8 0,18 69,3 10 21,6 48,5 0,8 44 
11 5 0,1982 0,16 0,16 1,8 0,22 133,1 0,8 0,18 69,3 10 21,5 48,5 0,8 43 
12 6 0,1800 0,16 0,16 2,0 0,22 133,1 0,8 0,18 69,3 10 21,5 48,5 0,8 43 
15 7 0,1540 0,16 0,16 2,4 0,21 133,1 0,8 0,17 69,3 10 21,5 48,5 0,8 42 
21 11 0,1494 0,16 0,16 3,4 0,21 133,1 0,8 0,17 69,3 10 21,5 48,5 0,8 42 
25 12 0,1492 0,16 0,16 4,0 0,21 133,1 0,8 0,17 69,3 10 21,5 48,5 0,8 42 
30 13 0,1492 0,16 0,16 4,8 0,21 133,1 0,8 0,17 69,3 10 21,5 48,5 0,8 42 
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Tabela VI.7 - Valores dos custos necessários à construção da função objectivo, para as colunas 2 e 3 da sequência 2. 
Sequência 2 – Coluna 2  
NP 
Custos de Operação Custos de Aquisição  Função Objectivo 
ChUH 
(€/h) 
ChUC 
(€/h) 
Ctop 
(€/ano) 
Cc  (€) Ceq (€) 
Ctaq 
(€/ano) 
Ctfo (€/ano) 
40 3,54 0,4 32.318 119.914 21.857 28.354 60.672 
45 1,68 0,4 17.039 86.603 17.776 20.876 37.915 
49 1,34 0,4 14.261 83.605 17.020 20.125 34.386 
50 1,31 0,4 14.000 83.814 16.949 20.153 34.153 
51 1,28 0,4 13.740 85.600 16.878 20.496 34.235 
55 1,21 0,4 13.219 91.284 16.735 21.604 34.823 
60 1,19 0,4 13.045 100.899 16.688 23.517 36.563 
Coluna 3 
8 0,98 0,4 11.299 24.814 15,62 8.086 19.386 
10 0,71 0,4 9.083 24.385 15,16 7.909 16.992 
11 0,69 0,4 8.931 25.053 15,13 8.037 16.967 
12 0,68 0,4 8.878 25.838 15,12 8.191 17.070 
15 0,67 0,4 8.763 28.251 15,10 8.669 17.432 
21 0,67 0,4 8.745 33.573 15,10 9.733 18.478 
25 0,67 0,4 8.744 37.295 15,10 10.477 19.222 
30 0,67 0,4 8.744 42.129 15,10 11.444 20.188 
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Tabela VI. 8 - Valores intermédios para a optimização da s colunas 1 e 2, da sequência 3. 
Sequência 3 - Coluna 1 
NP PA RR 
dc 
(m) 
HETP 
(m) 
Hc 
(m) 
QRx10
5 
(J/s) TR (ºC) 
AR 
(m
2
) 
Qcd x10
5 
(J/s) 
Tcd 
(ºC) 
mUC 
(m
3
/h) 
TUC,s 
(ºC) 
ΔTml 
(ºC) 
Acd 
(m
2
) 
W 
(kg/h) 
58 17 2,000 0,27 0,27 15,94 7,45 177,3 5,3 4,76 72,2 10,0 24,1 50,2 2,1 0,15 
59 17 0,349 0,27 0,27 16,03 7,25 177,3 5,2 4,56 72,2 10,0 23,9 50,2 2,0 0,14 
60 17 0,298 0,27 0,27 16,15 7,08 177,3 5,1 4,39 72,2 10,0 23,8 50,3 1,93 0,14 
61 18 0,298 0,27 0,27 16,42 7,08 177,3 5,1 4,39 72,2 10,0 23,8 50,3 1,94 0,14 
62 19 0,300 0,27 0,27 16,70 7,08 177,3 5,1 4,40 72,2 10,0 23,8 50,3 1,94 0,14 
63 20 0,298 0,27 0,27 16,96 7,08 177,3 5,1 4,39 72,2 10,0 23,8 50,3 1,94 0,14 
Coluna 2 
25 19 60,10 0,42 0,42 10,4 1,86 183,8 15,4 1,85 160,9 10 30,0 97,8 4,2 363 
27 21 26,00 0,28 0,28 7,6 0,82 183,8 6,8 0,82 160,9 10 97,0 67,3 2,7 161 
29 23 18,00 0,24 0,24 7,0 0,58 183,8 4,8 0,58 160,9 10 95,0 68,4 1,9 114 
30 23 15,00 0,22 0,22 6,7 0,49 183,8 4,1 0,48 160,9 10 94,2 68,8 1,6 96 
33 24 11,10 0,20 0,20 6,5 0,37 183,8 3,1 0,37 160,9 10 93,2 69,3 1,2 73 
34 25 10,30 0,19 0,19 6,5 0,35 183,8 2,9 0,34 160,9 10 93,0 69,4 1,1 68 
35 24 9,99 0,19 0,19 6,6 0,34 183,8 2,8 0,33 160,9 10 92,9 69,4 1,1 66 
39 27 7,95 0,17 0,17 6,8 0,28 183,8 2,3 0,27 160,9 10 92,3 69,7 0,9 54 
40 28 7,65 0,17 0,17 6,8 0,27 183,8 2,2 0,26 160,9 10 92,3 69,7 0,8 52 
43 29 7,00 0,17 0,17 7,1 0,25 183,8 2,1 0,24 160,9 10 92,1 69,8 0,8 48 
44 30 6,80 0,16 0,16 7,2 0,24 183,8 2,0 0,24 160,9 10 92,0 69,8 0,8 47 
45 30 6,65 0,16 0,16 7,3 0,24 183,8 2,0 0,23 160,9 10 92,0 69,9 0,7 46 
46 31 6,50 0,16 0,16 7,4 0,23 183,8 1,9 0,23 160,9 10 92,0 69,9 0,7 46 
50 32 6,10 0,16 0,16 7,9 0,22 183,8 1,8 0,22 160,9 10 91,8 69,9 0,7 43 
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Tabela VI.9 - Valores dos custos necessários à construção da função objectivo, para as colunas 1 e 2  da sequência 3. 
Sequência 3 – Coluna 1 
NP 
Custos de Operação Custos de Aquisição Função Objectivo 
ChUH (€/h) ChUC (€/h) Ctop (€/ano) Cc  (€) Ceq (€) Ctaq (€/ano) Ctfo (€/ano) 
58 2,33 0,4 22.398 138.131 20.461 32.343 54.741 
59 2,27 0,4 21.886 138.758 20.288 32.434 54.320 
60 2,22 0,4 21.443 139.690 20.137 32.590 54.033 
61 2,22 0,4 21.443 142.283 20.137 33.109 54.552 
62 2,22 0,4 21.460 144.951 20.143 33.644 55.104 
63 2,22 0,4 21.443 147.507 20.137 34.154 55.597 
Coluna 2 
25 5,81 0,4 50.926 102.056 30.734 26.558 77.484 
27 2,58 0,4 24.418 68.677 22.200 18.175 42.593 
29 1,82 0,4 18.199 60.987 19.878 16.173 34.372 
30 1,54 0,4 15.867 57.749 18.987 15.347 31.215 
33 1,17 0,4 12.836 54.906 17.814 14.544 27.380 
34 1,09 0,4 12.214 54.576 17.571 14.429 26.643 
35 1,06 0,4 11.973 55.196 17.477 14.535 26.507 
39 0,87 0,4 10.387 55.225 16.854 14.416 24.803 
40 0,84 0,4 10.154 55.592 16.762 14.471 24.624 
43 0,78 0,4 9.649 57.170 16.562 14.746 24.395 
44 0,76 0,4 9.493 57.686 16.500 14.837 24.330 
45 0,74 0,4 9.376 58.333 16.454 14957 24.334 
46 0,73 0,4 9.260 58.961 16.407 15.074 24.333 
50 0,69 0,4 8.949 62.007 16.284 15.658 24.607 
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Tabela VI.10 - Valores intermédios para a optimização da coluna 3, da sequência 3. 
Sequência 3 - Coluna 3 
NP PA RR 
dc 
(m) 
HETP 
(m) 
Hc 
(m) 
QRx10
5 (J/s) 
TR (ºC) 
AR 
(m
2
) 
Qcdx10
5 
(J/s) 
Tcd 
(ºC) 
mUC 
(m
3
/h) 
TUC,s 
(ºC) 
ΔTml 
(ºC) 
Acd 
(m
2
) 
W 
(kg/h) 
7 3 18,00 0,58 0,58 4,1 2,85 133,0 10,4 2,81 69,2 10 30,0 44,0 14,2 557 
8 3 1,10 0,21 0,21 1,6 0,35 133,0 1,3 0,31 69,2 10 22,7 47,9 1,4 69 
9 4 0,45 0,18 0,18 1,6 0,26 133,0 0,9 0,21 69,2 10 21,8 48,3 1,0 50 
10 4 0,30 0,17 0,17 1,7 0,23 133,0 0,9 0,19 69,2 10 21,6 48,4 0,9 46 
11 5 0,24 0,17 0,17 1,8 0,23 133,0 0,8 0,18 69,2 10 21,6 48,4 0,8 44 
12 6 0,22 0,17 0,17 2,0 0,22 133,1 0,82 0,18 69,2 10 21,6 48,4 0,8 44 
15 6 0,19 0,16 0,16 2,4 0,22 133,0 0,80 0,18 69,2 10 21,5 48,4 0,8 43 
20 6 0,19 0,16 0,16 3,3 0,22 133,0 0,80 0,18 69,2 10 21,5 48,4 0,8 43 
  
 
Tabela VI.11 - Valores dos custos necessários à construção da função objectivo, para a coluna 3 da sequência 3. 
Sequência 3 – Coluna 3  
NP 
Custos de Operação Custos de Aquisição  
Função 
Objectivo 
ChUH 
(€/h) 
ChUC 
(€/h) 
Ctop 
(€/ano) 
Cc  (€) Ceq (€) 
Ctaq  
(€/ano) 
Ctfo (€/ano) 
7 8,91 0,4 76.383 63.463 28.369 18.366 94.749 
8 1,10 0,4 12.330 25.740 15.830 8.314 20.644 
9 0,80 0,4 9.866 24.371 15.322 7.939 17.805 
10 0,73 0,4 9.298 24.635 15.204 7.968 17.266 
11 0,71 0,4 9.070 25.233 15.158 8.078 17.149 
12 0,70 0,4 8.995 26.009 15.143 8.230 17.225 
15 0,68 0,4 8.881 28.447 15.119 8.713 17.594 
20 0,68 0,4 8.881 32.958 15.119 9.615 18.496 
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Tabela VI.12 - Valores intermédios para a optimização das colunas 1, 2 e 3, da sequência 5. 
Sequência 5 - Coluna 1 
NP PA RR 
dc 
(m) 
HETP 
(m) 
Hc 
(m) 
Qr x 105 
(J/s) TR (ºC) 
AR 
(m
2
) 
Qcd x105 
(J/s) 
Tcd 
(ºC) 
mUC 
(m
3
/h) 
TUC,s 
(ºC) 
ΔTml 
(ºC) 
Acd 
(m
2
) 
W 
(kg/h) 
13 4 0,0839 0,24 0,24 3,1 0,52 169,5 3,2 0,28 69,4 10 22,4 48,2 1,3 103 
14 5 0,0414 0,24 0,24 3,4 0,51 169,5 3,1 0,27 69,4 10 22,3 48,2 1,2 100 
15 6 0,0400 0,24 0,24 3,6 0,51 169,5 3,1 0,27 69,4 10 22,3 48,2 1,2 100 
16 7 0,0390 0,24 0,24 3,8 0,51 169,5 3,1 0,27 69,4 10 22,3 48,2 1,2 100 
Coluna 2 
30 8 24,500 0,32 0,32 9,7 0,90 177,4 6,5 0,90 134,5 10 27,7 110,6 1,8 177 
33 8 17,300 0,27 0,27 9,0 0,65 177,4 4,7 0,64 134,5 10 25,6 111,7 1,3 127 
34 8 16,000 0,26 0,26 9,0 0,60 177,4 4,3 0,60 134,5 10 25,2 111,9 1,2 118 
35 8 14,900 0,25 0,25 8,9 0,57 177,4 4,0 0,56 134,5 10 24,8 112,1 1,1 111 
39 9 12,200 0,23 0,23 9,0 0,47 177,4 3,4 0,46 134,5 10 24,0 112,5 0,9 92 
40 9 11,700 0,23 0,23 9,1 0,45 177,4 3,2 0,45 134,5 10 23,8 112,6 0,9 89 
41 9 11,300 0,22 0,22 9,2 0,44 177,4 3,1 0,43 134,5 10 23,7 112,6 0,8 86 
45 10 10,200 0,21 0,21 9,6 0,44 177,4 2,9 0,40 134,5 10 23,4 112,8 0,8 78 
46 9 9,9000 0,21 0,21 9,7 0,39 177,4 2,8 0,38 134,5 10 23,3 112,8 0,8 76 
47 9 9,6800 0,21 0,21 9,8 0,38 177,4 2,7 0,38 134,5 10 23,2 112,9 0,7 75 
48 9 9,490 0,21 0,21 9,9 0,38 177,4 2,7 0,37 134,5 10 23,2 112,9 0,7 74 
49 10 9,340 0,20 0,20 10,0 0,37 177,4 2,6 0,36 134,5 10 23,1 112,9 0,7 72 
50 10 9,200 0,20 0,20 10,2 0,36 177,4 2,6 0,36 134,5 10 23,1 112,9 0,7 72 
51 11 9,100 0,20 0,20 10,3 0,36 177,4 2,6 0,36 134,5 10 23,1 113,0 0,7 71 
55 11 8,600 0,20 0,20 10,8 0,34 177,4 2,5 0,34 134,5 10 22,9 113,0 0,7 67 
Coluna 3  
40 35 7,900 0,17 0,17 6,7 0,25 183,3 2,1 0,25 160,8 10 22,1 139,8 0,4 49 
44 37 6,870 0,16 0,16 7,0 0,22 183,3 1,8 0,22 160,8 10 21,9 139,9 0,3 44 
45 38 6,710 0,16 0,16 7,1 0,22 183,3 1,8 0,21 160,8 10 21,8 139,9 0,3 43 
46 38 6,550 0,16 0,16 7,2 0,22 183,3 1,8 0,21 160,8 10 21,8 139,9 0,3 42 
47 39 6,420 0,15 0,15 7,3 0,21 183,3 1,7 0,21 160,8 10 21,8 139,9 0,3 41 
48 39 6,320 0,15 0,15 7,4 0,21 183,3 1,7 0,20 160,8 10 21,8 139,9 0,3 41 
49 39 6,300 0,15 0,15 7,5 0,21 183,3 1,7 0,20 160,8 10 21,7 140,0 0,3 41 
55 43 5,840 0,15 0,15 8,2 0,20 183,3 1,6 0,19 160,8 10 21,6 140,0 0,3 38 
60 43 5,754 0,15 0,15 9,0 0,19 183,3 1,6 0,19 160,8 10 21,6 140,0 0,3 38 
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Tabela VI.13 - Valores dos custos necessários à construção da função objectivo, para as colunas 1, 2 e 3 da sequência 5. 
Sequência 5 – Coluna 1  
NP 
Custos de Operação Custos de Aquisição  Função Objectivo 
ChUH (€/h) ChUC (€/h) Ctop (€/ano) Cc  (€) Ceq (€) Ctaq (€/ano) Ctfo (€/ano) 
13 1,64 0,4 16.749 35.774 17.966 11.373 28.122 
14 1,61 0,4 16.470 36.921 17.880 11.585 28.055 
15 1,61 0,4 16.461 38.368 17.878 11.874 28.335 
16 1,61 0,4 16.454 39.835 17.876 12.167 28.621 
Coluna 2 
30 2,83 0,4 26.490 87.724 21.611 21.867 48.357 
33 2,04 0,4 19.980 78.349 19.558 19.581 39.561 
34 1,89 0,4 18.804 77.059 19.180 19.248 38.052 
35 1,77 0,4 17.810 76.052 18.859 18.982 36.792 
39 1,47 0,4 15.368 75.284 18.065 18.670 34.037 
40 1,42 0,4 14.916 75.338 17.917 18.651 33.567 
41 1,37 0,4 14.554 75.648 17.798 18.689 33.243 
45 1,25 0,4 13.558 78.138 17.471 19.122 32.680 
46 1,22 0,4 13.288 78.503 17.381 19.177 32.465 
47 1,20 0,4 13.089 79.171 17.315 19.297 32.387 
48 1,18 0,4 12.918 79.932 17.259 19.438 32.356 
49 1,16 0,4 12.781 80.861 17.214 19.615 32.396 
50 1,14 0,4 12.655 81.798 17.172 19.794 32.448 
51 1,13 0,4 12.564 82.916 17.142 20.012 32.575 
55 1,08 0,4 12.112 86.672 16.992 20.733 32.844 
Coluna 3 
40 0,79 0,4 9.747 54.026 16.480 14.101 23.848 
44 0,70 0,4 9.014 55.611 16.204 14.363 23.377 
45 0,69 0,4 8.900 56.206 16.160 14.473 23.374 
46 0,67 0,4 8.786 56.781 16.117 14.580 23.366 
47 0,66 0,4 8.694 57.431 16.082 14.703 23.397 
48 0,65 0,4 8.623 58.163 16.055 14.844 23.466 
49 0,65 0,4 8.608 59.154 16.050 15.041 23.649 
55 0,61 0,4 8.281 63.853 15.926 15.956 24.237 
60 0,60 0,4 8.220 54.026 15.903 16.956 25.176 
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Figura VII.1 - Valores típicos do coeficiente global de transferência de calor, para diferentes tipos de 
misturas e permutadores (adaptada).
[27] 
 
  
Figura VII.2 – Factor de correcção da temperatura, para uma passagem na carcaça e duas ou mais 
(números pares) nos tubos.
[27]
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Tabela VII.1 – Dimensões e pesos para os tubos, a diferentes pressões (adaptada).[29]  
Diâmetro 
nominal 
do tubo 
(in) 
Diâmetro 
externo 
(in) 
Schedule 40 Schedule 80 Schedule 120 
Espessura 
da parede 
(in) 
Peso 
(lb/ft) 
Espessura 
da parede 
(in) 
Peso 
(lb/ft) 
Espessura 
da parede 
(in) 
Peso 
(lb/ft) 
½ 0,840 0,109 0,86 0,147 1,09 - - 
¾ 1,050 0,113 1,14 0,154 1,48 - - 
1 1,315 0,133 1,68 0,179 2,18 - - 
1¼ 1,660 0,140 2,28 0,191 3,00 - - 
 
 
Tabela VII.2 - Dados para a determinação do diâmetro do feixe, consoante o pitch utilizado 
(adaptada).
[27] 
 
 
 
 
 
 
 
 
Tabela VII.3 – Valores típicos das resistências de sujidade, rsj,in e rsj,o, e respectivos coeficientes 
para diferentes fluidos de aquecimento e/ou arrefecimento (adaptada).
[30] 
Fluido Resistência (m
2
K/W) 
Água  
Destilada 0.00009 
do mar 0.00009 
do rio 0.0002 
de arrefecimento não tratada 0.0006 
de arrefecimento tratada 0.0003 
Vapor  
Boa qualidade, sem óleo 0.00005 
Baixa qualidade, sem óleo 0.00009 
Líquidos  
Orgânicos  0.0002 
Combustíveis  0.0001 
Gases  
Ar 0.0003-0,0005 
Solventes  0.000015 
 
 
Pitch Triangular 
Número de Passagens 1 2 4 6 8 
K1 0,319 0,249 0,175 0,0743 0,0365 
n1 2,142 2,207 2,285 2,499 2,675 
Pitch Rectangular 
K1 0,215 0,156 0,158 0,0402 0,0331 
n1 2,207 2,291 2,263 2,617 2,643 
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Figura VII.3 – Gráfico para a determinação do fluxo de calor crítico, para um termosifão vertical.[27] 
 
Figura VII.4 – Gráfico para a determinação do factor de fricção do lado dos tubos.  
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Figura VII.5 – Gráfico para determinação do factor de transferência de calor, para o lado dos tubos.[27]
 
 
 
Tabela VII.4 - Condutividade térmica do aço carbono, a diferentes temperaturas.
[33] 
T (ºC) 25 125 225 
kw (W/mºC) 54 51 47 
 
 
 
Tabela VII.5 - Propriedades físicas da mistura, à temperatura dos permutadores de calor, retiradas 
do Aspen. 
  Condensador Reebulidor 
 NP Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
T (ºC) 
1 69,4 134,5 160,8 
169,5 177,4 183,3 
2 75,2 135,2 160,8 
ρL (kg/m
3
) 
1 842,01 764,12 818,02 
856,36 871,42 874,29 
2 917,96 765,57 818,09 
ρV 
(kg/m
3
) 
1 1,97 3,04 2,88 
2,70 2,62 2,55 
2 1,93 3,02 2,88 
ρmis 
(kg/m
3
) 
- 33,88 47,27 50,51 
μL (Pa.s) 
1 3,84E-4 4,00E-4 5,70E-4 
4,14E-4 4,07E-4 3,87E-4 
2 4,00E-4 4,06E-4 5,70E-4 
µV (Pa.s) - 1,02E-5 1,05E-5 1,05E-5 
Cp 
(J/kgºC) 
- 2625,09 2628,73 2582,53 
kL 
(W/mºC) 
- 0,12877 0,13614 0,13808 
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Tabela VII.6 - Valores necessários ao dimensionamento dos permutadores de calor. 
 
Condensador Reebulidor 
Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3  Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
U0 (W/m
2
ºC) 900 
q0 
(W/m
2
) 
54.000 43.000 38.000 
Tr - 0,647 0,649 0,653 
Q (W) 26.622 36.959 20.931 51.390 37.550 21.454 
Tmist,e (ºC) 75,25 135,2 160,8 169,5 177,4 183,3 
Tmist,s (ºC) 69,4 134,5 160,8 
mmist (m
3
/h) 143,26 356,2 166,1 
Wmist 
(kg/h) 
4.352 3.631 2.748 
TUC,e (ºC) 20 20 90 TUH,e (ºC) 223,96 
TUC,s (ºC) 22,29 23,18 91,8 TUH,s (ºC) 
mUC (m
3
/h) 10 
mUH 
(kg/h) 
100,5 73,46 41,97 
ΔTml (ºC) 51,2 113,2 69,9 54,5 46,6 40,7 
do (mm) 21,34 33,40 33,4 33,4 
ɛ (mm) 2,77 3,38 3,38 3,38 
L (m) 1,12 3,30 2,39 3 
At (m
2
) 0,0748 0,346 0,251 0,315 
K1 0,215 
n1 2,207 
Pt x10
-2
 (m) 2,67 4,18 4,18 4,18 
ho,0 (W/m
2
ºC) 1825 - 
Tme,o (ºC) 72,3 134,8 160,8 223,96 
Tme,in (ºC) 21,1 21,6 90,9 169,5 177,4 183,3 
Asecção (m
2
) 1,64E-4 5,58E-4 5,58E-4 5,58E-4 
rsj,o 0,000015 0,00009 
rsj,in 0,0003 0,0002 
Mmis (g/mol) - - - 94,53 93,84 93,18 
V (kg/h) - 395,7 279,3 161,6 
Liq/V - 10 12 16 
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Tabela VII.7 - Resultados obtidos para os condensadores e reebulidores, a partir dos valores referidos na 
Tabela VII.6. 
 Condensador Reebulidor 
 Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 
U (W/m
2
ºC) 1106,4 690,62 617,46 467,93 494,76 643,04 
AT (m
2
) 0,470 0,472 0,485 2,02 1,63 0,82 
Nt 6,28 1,37 2,16 6,40 5,18 2,61 
Aseccão,B (m
2
)
 - 3,57E-3 2,89E-3 1,45E-3 
dB (m) 0,098 0,077 0,095 0,155 0,141 0,103 
Nr 3,69 1,85 2,28 3,72 3,38 2,48 
Nrm 2,46 1,23 1,52 - 
 (kg/m.h) 5,67E-3 2,20E-2 1,31E-2 - 
Tw (ºC) 50,9 60,0 112,0 221,0 221,2 220,9 
Tm,cod (ºC) 61,6 97,4 136,4 - 
hin (W/m
2
ºC) 32.711 43.506 53.578 784 845 1.233 
ho (W/m
2
ºC) 2616,6 1045,2 883,9 8517 
Re 36.455 100.635 190.352 21.775 22.881 36.212 
kw (W/mºC) 53,26 52,94 51,12 47,31 47,30 47,31 
ut (m/s) 
Entrada 
2,25 3,65 2,30 
0,3955 0,4010 0,6009 
Saída 11,74 10,62 12,71 
ρL (kg/m
3
) 740,62 693,20 609,23 
Valores apresentados na Tabela VII.5 
ρV (kg/m
3
) 2,024 3,87 3,22 
μL (Pa.s) 3,63E-4 1,52E-04 4,18E-04 
kL (W/mºC) 0,218 0,104 0,117 
ΔPf 
(N/m
2
) 
Entrada - 79,10 81,81 165,90 
Saída - 2.348 2.166 3.508 
ΔPfT (N/m
2
) - 16.725 13.473 14.572 
ΔPs (N/m2) - 2.976 3.294 3.893 
ΔPa (N/m2) - 25.177 25.620 25.704 
jf - 3,93E-3 3,89E-3 3,50E-3 
jh - 3,68E-3 3,66E-3 3,42E-3 
Nu - 162,22 165,43 237,85 
Pr - 8,45 7,86 7,23 
q (W/m
2
) - 25.501 23.044 26.155 
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Tabela VII.8 - Valores intermédios para a optimização do reebulidor da coluna 1. 
 
 
 
 
 
 
Tabela VII.9 - Valores intermédios para a optimização do reebulidor da coluna 2. 
L=3 
Diâmetro 
nominal 
¾  ̎ 1̎ 1¼ ̎ 
Liq/V A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
6 Re<10
4
       
7 2,14 17.553 97 Re<10
4
    
8   >100 Re<10
4
    
10   >100 2,42 15.549 46    
12    1,63 23.044 53    
15    1,21 30.866 62    
16   >100 1,14 32.924 65    
18    1,03 36.423 72 1,46 25.788 39 
L=4 
4    Não converge    
5 Re<10
4 
Não converge    
6   >100 Re<10
4
    
8   >100 1,92 19.601 59    
10   >100 1,35 27.774 69    
11    1,21 30.886 74    
12    1,12 33.556 79 1,65 22.346 40 
 
 
 
 
 
 
 
L=3 
Diâmetro 
nominal 
¾ ̎ 1̎ 1¼ ̎ 
Liq/V A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
5 Re<10
4
 Re<10
4
    
8   >100 3,52 14.618 56    
9   >100 2,50 20.590 61    
10   >100 2,02 25.501 66 Re<10
4
 
11   >100 1,74 29.618 71    
12   >100 1,32 38.848 86 2,73 18.845 39 
L=4 
5    7,18 7.155 63    
6 Re<10
4 
3,07 16.744 71    
8    1,74 29.618 87    
10   >100 1,35 37.993 >100 2,08 24.728 49 
12   >100       
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Tabela VII.10 – Valores intermédios para a optimização do reebulidor da coluna 3.  
L=3 
Diâmetro 
nominal 
¾ ̎ 1̎ 1¼ ̎ 
Liq/V A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
A 
(m
2
) 
q 
(W/m
2
) 
∆PfT/∆Pa 
(%) 
6 Re<10
4
     
7 Re<10
4
 Re<10
4
    
8   90 Re<10
4
    
10   >100 Re<10
4
    
12   >100 1,27 16.879 46    
16   >100 0,82 26.155 57    
18   >100 0,73 29.411 62    
20   >100 0,67 32.114 67 0,94 22.913 38 
L=4 
4 Re<10
4
 Não converge    
5 
  
>100 Não converge    
6   >100 Re<10
4
    
8   >100 1,57 13.631 50    
10    1,00 21.331 59    
12    0,80 26.745 68    
13    0,74 28.912 72    
14    0,70 30.820 76 1,01 21236 38 
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Tabela VII.11 - Exemplo de uma data sheet para um condensador. 
 
 
Permutador de calor – Data Sheet 
 
Data:27.5.2009 
 
1 Designação Condensador da coluna 1  
2 Tipo Carcaça e tubos 
3 Calor trocado  95 841k J/h 
4 Área de transferência de calor 0,470 m2 
  Lado dos tubos Lado da carcaça 
5 Fluido Água de refrigeração Mistura orgânica Gasosa 
6 Temperatura de operação à entradaà saída 20,0ºC22,3 ºC 75,2ºC69,4ºC 
6a Temperatura média de operação 21,1ºC 72,3ºC 
6b Temperatura máxima de operação   
7 Pressão de operação          à entradaà saída 1 bar1 bar  1 bar 1 bar 
8 Caudal mássico 9 980 kg/h 143 kg/h 
9 Calor latente de vaporização   
10 Massa específica 997,96 kg/m
3
 740,62 kg/m
3
 ** 
11 Capacidade calorífica 4,1833 kJ/(kg.ºC) 6667,7 kJ/(kg.ºC) ** 
12 Condutividade térmica 0,60050 W/(ºC.m) 0,21845 W/(ºC.m) ** 
13 Viscosidade 0,000975 Pa.s 0,000363Pa.s ** 
 Número de chicanas | corte    
14 Número de passagens 1 1 
15 Pitch Δ; 1.25  
16 Coeficiente de sujidade 3 333 W/(m2.ºC) 66 667 W/(m2.ºC) 
17 Regime de operação Turbulento  
18 Perda de carga   
19 Coeficiente global de transferência de calor, limpo 2.068 W/(m2.ºC) 
20 Coeficiente global de sujidade 2.380 W/(m2.ºC) 
21 Coeficiente global de transferência de calor, serviço 1106 W/(m2.ºC) 
22 Média logaritmica das temperaturas (corrigida) 51,2 ºC 
23 Área transferência de calor requerida 0,90 m2 
24 Número de tubos 7 
25 Diâmetro nominal dos tubos  12,7 mm 
26         Diâmetro externo dos tubos espessura 21,3 mm2,77mm 
27         Comprimento linear dos tubos 1,1 m 
28 Diâmetro interno da carcaça   130,5 mm 
30 Espessura da carcaça 6,55 mm 
31 Diâmetro externo da carcaça 143,6 mm 
** à temperatura média do condensado 
 A1 Entrada da água de arrefecimento 
 A2 Saída da água de arrefecimento  
 B1 Entrada da mistura orgânica 
 B2 Saída da mistura orgânica  
 E Ventilação 
 D Saída para manómetro 
   
   
   
   A1B2
A2 DB1 E
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Tabela VII.12 – Exemplo de uma data sheet para um reebulidor.  
 
 
Permutador de calor – Data Sheet 
 
Data:27.5.2009 
 
1 Designação Reebulidor da coluna 1 
2 Tipo Termosifão 
3 Calor trocado  185 005 kJ/h 
4 Área de transferência de calor 2,02 m2 
  Lado dos tubos Lado da carcaça*** 
5 Fluido Mistura orgânica líquida  Vapor saturado 
    
6 Temperatura de operação à entradaà saída 169,5 ºC169,5 ºC 224,0ºC224,0ºC 
6ª Temperatura média de operação 169,5 ºC 224,0 ºC 
6b Temperatura máxima de operação   
7 Pressão de operação          à entradaà saída 1 bar1 bar  25 bar 25 bar 
8 Caudal mássico 4 352 kg/h 100 kg/h 
9 Calor latente de vaporização   
10 Massa específica** 856, 36 kg/m
3            
 12,507 kg/m
3
 
11 Capacidade calorífica** 2 625 kJ/(kg.ºC) 3,4043 kJ/(kg.ºC) 
12 Condutividade térmica** 0,1288 W/(ºC.m) 0,045025W/(ºC.m) 
13 Viscosidade** 0,0004145 Pa.s 0,000016551 Pa.s 
 Número de chicanes | corte    
14 Número de passagens 1 1 
15 Pitch Δ; 1.25  
16 Coeficiente de sujidade 5 000 W/(m
2
.ºC) 11 111 W/(m2.ºC) 
17 Regime de operação Turbulento  
18 Perda de carga 0, 17 bar  
19 Coeficiente global de transferência de calor, limpo 635 W/(m2.ºC) 
20 Coeficiente global de sujidade 3.025 W/(m2.ºC) 
21 Coeficiente global de transferência de calor, serviço 468 W/(m2.ºC) 
22 Média logaritmica das temperaturas (corrigida) 54,5 ºC 
23 Área transferência de calor requerida 3,78 m2 
24 Número de tubos 7 
25 Diâmetro nominal dos tubos  25,4 mm 
26         Diâmetro externo dos tubos espessura 33,4 mm3,38 mm 
27         Comprimento linear dos tubos 3 m 
28 Diâmetro interno da carcaça   205,5  mm 
30 Espessura da carcaça 7,11  mm 
31 Diâmetro externo da carcaça 226,2  mm 
** à temperatura média e pressão de operação                                                               *** Para Liq/V =10 
 A1 Entrada de vapor saturado 
 A2 Saída de vapor saturado   
 B1 Entrada da mistura orgânica 
 B2 Saída da mistura orgânica 
   
   
   
   
   
   
B1
A2
A1
B2
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Anexo VIII- Análise Económica  
 
Tabela VIII.1 - Resultados obtidos para os custos fixos de capital e correspondentes termos. 
Custos Fixos de Capital 
Custos Directos Custos Indirectos 
Equipamentos (€) 228.015 Engenharia e supervisão (€) 11.401 
Instalação (€) 45.603 Despesas legais (€) 4.714 
Controlo (€) 34.202 Contingências (€) 47.140 
Tubagem (€) 45.603 Total (€) 63.255 
Sistemas eléctricos (€) 22.802   
Construção civil (€) 22.802 
Total CFC (€) 471.402 
Terrenos (€) 9.121 
Total (€) 408.147   
 
 
 
Tabela VIII.2 - Valores dos custos de produção e termos associados. 
Custos de Produção 
Custos Fixos Custos Indirectos Custos Directos 
Mão-de-obra (€/ano) 13.596 
Laboratório
(€/ano) 
2.719 
Utilidades 
(€/ano) 
38.174 
Seguros (€/ano) 4.714 
Serviços 
(€/ano) 
10.197 
Manutenção 
(€/ano) 
32.998 
Rendas (€/ano) 4.714 
Total 
(€/ano) 
12.916 Total (€/ano) 71.172 
Amortização 
(€/ano) 
Edifícios 2.622     
Equipamentos 26.222 Total CP (€/ano) 135.956 
Total (€/ano) 51.868     
 
 
 
Tabela VIII.3 - Resultados das vendas, para o projecto em estudo. 
 Produção (ton/ano) Preço (€/ton) Vendas (€/ano) 
CHA 282,90 1000 282.900 
CHOL 180,40 900 162.360 
Total (€) 445.260 
 
 
Tabela VIII.4 - Valores utilizados no gráfico da determinação da TIR. 
Taxa de desconto (%) VAL (€) 
10,0 327.475 
20,0 168.236 
30,0 56.705 
35,0 13.054 
36,6 0,06444 
40,0 -24.542 
 
